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Ce projet a permis de développer une méthodologie de sélection des produits biobasés 
dérivés des hémicelluloses issues du bois à partir d’une revue des critères établis par le U.S. 
Department of Energy, dont une partie a été sélectionnée puis améliorée par ajout de critères 
additionnels spécifiques au contexte de reconversion de l’industrie canadienne des pâtes et 
papiers. Les critères établis pour la nouvelle méthodologie ont pu être catégorisés (compétition 
avec les dérivés pétrochimiques, maturité technologique, taille du marché et prix, obtention 
directe à partir de sucres, critères économiques et critère environnemental). 
Suite au développement de la méthodologie, une sélection des sept produits les plus 
prometteurs pour leur production dans des bioraffineries forestières a été effectuée (1.4-
butanediol, n-butanol, isobutanol, acide succinique, furfural, isoprène, xylitol/arabitol).  
Deux études de cas comparant la production du butanol à celle de l’acide succinique ont 
été réalisées par la suite afin de déterminer leur prix en sortie de bioraffinerie ainsi que leur 
rentabilité en s’alignant sur le prix de leur équivalent pétrochimique. Dans le cas du butanol, la 
voie biosourcée n’est pas rentable à l’échelle d’une bioraffinerie forestière seule. Dans le cas de 
l’acide succinique, qui est un produit plus niché mais à plus haute valeur ajoutée, les critères 
économiques imposés sont remplis et la vente du produit biosourcé à un prix inférieur à celui de 
son équivalent fossile peut même être envisagée. L’évaluation de l’empreinte carbone de la 
chaîne de transformation des deux produits a également permis de démontrer que la vente de 
crédits carbone peut être envisagée pour chacun d’entre eux. 
Enfin, des études de sensibilité ont été menées afin de déterminer la capacité des 
bioraffineries à résister aux aléas économiques. Alors qu’aucun critère économique n’est rempli 
pour la production du butanol, ils se montrent satisfaisants dans le cas de l’acide succinique pour 
tous les scénarios, à l’exception de ceux où le prix du pétrole est de 30 US$/bbl et où le CAPEX 






A methodology aiming the selection of hemicellulose derivatives for their production in 
forest biorefineries was developed in this project.  Criteria established by the U.S. Department of 
Energy in prior selections were chosen, improved with additional data proper to the revitalisation 
of the Canadian pulp and paper industry and categorized (competition with the petrochemical 
industry, technological maturity, market size and price, direct pathway from sugars, economic 
and environmental criteria). 
Seven highly-promising chemicals were selecting following the establishment of the new 
methodology: 1.4-butanediol, n-butanol, isobutanol, succinic acid, furfural, isoprene and 
xylitol/arabitol. 
Two study cases comparing the production of butanol with the one of succinic acid were 
lead to assess their price “at the door” of the biorefinery and to determine their profitability if 
their price is the same as the one of their petrochemical counterparts. Biobased butanol is not 
profitable for a stand-alone biorefinery, whereas succinic acid is (although its market is smaller, it 
has a higher added value and a selling price lower than the one of its fossil-based equivalent can 
be considered). The carbon footprints of the transformation chains of the chemicals were 
assessed; sales of carbon credits may be envisioned for both chemicals. 
At last, sensitivity analysis were performed to determine the ability of the biorefineries to 
undergo rough economic conditions. The succinic acid case was satisfying for every situation 
except those for which the oil price was US$30 per barrel and for which CAPEX was increased 
by 20%; on the other hand, butanol did not fulfill any of the economic constraint. 
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CHAPITRE 1 INTRODUCTION 
 
1.1 Problème, Contexte 
L’industrie canadienne des pâtes et papiers est à la recherche de nouvelles sources de 
revenus depuis plus d’une décennie. En effet, la chute de la production de papier, liée à la baisse 
de la demande et à la concurrence de pays émergents, tels que la Chine, a provoqué une baisse 
des revenus du secteur et par conséquent des suppressions d’emplois. En parallèle de cette 
situation, la demande en produits chimiques biosourcés (ou biobasés, c’est-à-dire obtenus à partir 
de ressources végétales) est en forte augmentation depuis plusieurs années; cette tendance est 
vouée à perdurer à l’avenir (une augmentation annuelle de 18% du volume de ces produits est 
projetée entre 2005 et 2025 [1]). Une telle demande est due au fait que les compagnies du secteur 
chimique souhaitent remplacer les dérivés pétrochimiques par des équivalents "verts" afin de 
diminuer leur dépendance vis-à-vis des ressources fossiles (et de leurs prix relativement 
volatiles), mais aussi car de plus en plus de citoyens sont soucieux de l’impact environnemental 
liés à leurs choix de consommation. 
La conversion partielle ou totale d’usines de pâtes et papiers en bioraffinerie forestière 
semble être une solution pouvant redynamiser ce secteur, notamment grâce à la diversification de 
son portefeuille de produits avec des produits chimiques biobasés. Cependant, toutes les options 
en la matière ne sont pas envisageables. En effet, dans la mesure où la compétition est effectuée 
avec des dérivés de ressources fossiles dont le prix est relativement volatile, il est primordial que 
le prix de vente des dérivés de la biomasse soit compétitif avec leurs équivalents issus de la 
pétrochimie tout en garantissant la pérennité économique de la bioraffinerie forestière. 
L’institut de recherche FPInnovations (dont une partie des activités cible le 
développement du bioraffinage forestier au Canada) et les usines de papier en général cherchent 
donc à déterminer quels produits biobasés seront d’intérêt dans les années à venir afin de 
développer les procédés permettant de les obtenir à partir du bois. 
Une méthodologie de sélection de ces produits à destination des compagnies papetières 
doit donc être développée en accord avec les contraintes imposées par l’industrie chimique et 
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avec les spécificités liées à la reconversion de l’industrie canadienne des pâtes et papiers en vue 
de sélectionner les meilleurs candidats au bioraffinage forestier. 
1.2 Organisation du mémoire 
Le premier chapitre de ce mémoire est une revue de littérature couvrant l’industrie des 
pâtes et papiers au Canada, le bioraffinage forestier, la sélection de produits chimiques 
biosourcés, la production du n-butanol par voies biosourcées et pétrochimiques et la production 
d’acide succinique par ces mêmes voies d’obtention. 
Le deuxième chapitre est consacré à la définition des objectifs de ce projet, aux 
hypothèses qui y sont liées et à la méthodologie suivie. 
Le troisième chapitre traite de la mise au point de l’outil de sélection des produits à partir 
d’une revue des sélections effectuées par le U.S. Department of Energy, suivie de leur révision. 
Le quatrième chapitre est dédié aux cas d’étude de la production d’acide succinique et de 
n-butanol par voies pétrochimiques et biobasées en vue de déterminer leur prix en sortie d’usine, 
leur rentabilité, leur temps de retour sur investissement et les impacts environnementaux de leurs 
chaîne de transformation.  
Le dernier chapitre traite des conclusions tirées de cette étude et des recommandations qui 
permettront d’aller plus en profondeur dans le sujet lors de futurs projets.
3 
CHAPITRE 2 REVUE DE LITTÉRATURE 
 
2.1 Industrie des pâtes et papiers au Canada 
2.1.1 Situation économique 
Le secteur forestier, bien qu’ayant une part importante dans le Produit Intérieur Brut (PIB) 
canadien, fait face à une baisse de ses revenus depuis une décennie. En effet, la part de PIB 
générée par les ressources forestières est passée de 26.47 milliards de dollars en 2005 à 20.26 
milliards de dollars en 2015, ce qui représente une baisse totale de 23.5% des revenus; la part du 
PIB provenant des pâtes et papiers pour la même période est passée de 10.43 milliards de dollars 
à 7.10 milliards de dollars, soit une baisse de 31.9% [2]. Cette baisse de revenus de la part du 
secteur papetier est liée, tel qu’illustré par la Figure 1, à une diminution de la production de pâte 
produite (-30.1% pour la pâte chimique et -54.7% pour le papier journal), elle-même provoquée 
par la baisse de la demande en pâte (due à l’essor des supports de lecture numériques), aux coûts 
de production importants, à la concurrence de la part de pays émergents et aux coûts importants 
en énergie [3-5]. 
 







































Pâte chimique Papier journal
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Des stratégies de survies ont été adoptées par l’industrie en vue de réduire les coûts 
d’opération tout en conservant les actifs : réduction de la production, fermeture d’usines, mise à 
pied de personnel [7]. Cependant, ce type de mesure n’étant efficace qu’à court terme, 
l’implantation de bioraffinerie forestières représente une opportunité de transformation 
fondamentale nécessaire pour l’industrie.  
 
2.1.2 Procédés de mise en pâte  
L’opération de mise en pâte consiste à séparer les fibres contenues dans la matrice du bois 
(la cellulose) des autres composants du bois (les hémicelluloses et la lignine) en rompant les 
liaisons les fixant entre eux. Les techniques de mise en pâte peuvent être regroupées en trois 
classes : chimique, mécanique et semi-chimique [8]. 
La mise en pâte mécanique est la plus vieille technique en la matière, qui consiste à 
réduire le bois en masse fibreuse au moyen d’énergie mécanique afin de séparer les fibres de la 
lignine puis de les mettre en suspension dans de l’eau afin d’effectuer la mise en pâte. Bien que 
nécessitant plus d’énergie que les autres procédés de mise en pâte, il permet d’obtenir de hauts 
rendements (jusque 90-95% par-rapport au bois sec) [9, 10]. Le papier issu de la mise en pâte 
mécanique étant de qualité moindre par-rapport à celui issu des autres procédés (la force de ses 
fibres et sa résistance à la décoloration sont plus faibles car la lignine n’est pas dissoute), il est 
utilisé pour la fabrication de journaux et de revues, pour laquelle une qualité de papier moindre 
est acceptable.  
Le procédé chimique est le procédé de mise en pâte le plus répandu en Amérique du Nord 
(70% de la production) [10]. À l’échelle du Canada, en décembre 2014, il représente 46 usines en 
activité contre 21 de pâte mécanique [11, 12]. Ce procédé consiste à séparer puis dissoudre la 
lignine en faisant subir un prétraitement aux copeaux de bois avec des produits chimiques à 
hautes température et pression. Bien qu’ayant un rendement moindre que son équivalent 
mécanique, le procédé chimique offre une meilleure solidité du papier tout en permettant la 
récupération puis la réutilisation des produits chimiques employés [8, 9]. Les deux principaux 
types de procédés chimiques sont le procédé Kraft (alcalin) et le procédé au sulfite (acide) [10]. 
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Enfin, en dernier lieu, le procédé semi-chimique est un hybride entre les deux procédés 
précédemment mentionnés, l’usage d’énergie mécanique et de produit chimique étant alors 
combinés [10]. 
 
2.1.3 Procédé Kraft 
Le procédé Kraft est le procédé de mise en pâte prédominant dans le monde (89% de la 
production mondiale) [13]. Il permet d’obtenir de la pâte Kraft conventionnelle et de la pâte Kraft 
dissoute. 
Les fibres de bois sont tout d’abord séparées de la lignine par dissolution dans une 
solution d’hydroxyde de sodium  (NaOH) et de sulfure de sodium (Na2S) appelée « liqueur 
blanche »  [10, 14, 15]. La lignine (ainsi qu’une partie des hémicelluloses) est ainsi solubilisée 
jusqu’à être dissoute à 90%  (si elle était complète, cela provoquerait une dissolution conséquente 
de la cellulose, ce qui ferait diminuer le rendement en pâte tout en altérant sa qualité [16]). Par la 
suite, comme indiqué dans la Figure 2 les fibres de cellulose  sont séparées de la liqueur noire en 
utilisant des laveurs à contre-courant et subissent une opération de blanchiment permettant 
d’éliminer la lignine résiduelle (néanmoins, le contrôle du degré de délignification est nécessaire 
afin de prévenir la détérioration de la pâte [17]). L’étape de cuisson ayant lieu par la suite se fait à 
basse pression [10, 14, 15]. 
L’incorporation d’un circuit de récupération et de régénération des produits chimiques est 
propre au procédé Kraft. La liqueur noire est récupérée puis concentrée grâce à un évaporateur 
multi-effets, puis est envoyée dans une chaudière afin d’y être brûlée; un salin inorganique 
(appelé « liqueur verte ») composé de carbonate de soude (Na2CO3) et de Na2S se forme puis est 
caustifié à la chaux vive (CaO) pour convertir le Na2CO3 en NaOH et régénérer la liqueur 
blanche  [10, 14, 15]. Cette régénération des produits chimiques fait du procédé Kraft l’un des 





Figure 2 : Schéma simplifié du procédé de mise en pâte Kraft [17] 
 
2.1.4 Pâte dissoute 
Le procédé de pâte dissoute permet d’obtenir une pâte de haute pureté (sa concentration 
en cellulose est supérieure à 96% contre 72 à 79% pour le procédé Kraft) [18]. Pour se faire, une 
opération de préhydrolyse préalable à l’étape de délignification a lieu afin d’extraire une partie 
des hémicelluloses. Cette étape peut être effectuée dans le même réacteur que celui dans lequel se 
passe la délignification (pour un procédé batch), ou dans un réacteur séparé (pour un procédé 
continu). De la vapeur ou de l’eau chaude à 150-180°C sont ici nécessaires, mais il est possible 
d’opérer à 110-120°C en utilisant de l’acide dilué comme catalyseur [18]. 
Le procédé de pâte dissoute, bien qu’ayant un rendement plus faible que le procédé Kraft, 
permet d’obtenir un produit final à un prix de vente supérieur, ce qui le rend attractif lorsque le 




2.1.5 Procédé thermo-mécanique 
Le procédé thermo-mécanique (TMP) est le procédé de mise en pâte mécanique 
permettant d’obtenir la meilleure qualité de pâte en plus d’être le plus répandu d’entre eux à 
l’heure actuelle. 
Ce procédé est composé de quatre étapes, tel qu’indiqué dans la Figure 3 :  
- les copeaux de bois subissent tout d’abord un traitement à la vapeur afin de les 
rendre plus tendres, 
- deux étapes de raffinage ont ensuite lieu : les copeaux sont broyés à des 
températures inférieures à 140°C (au-delà de cette température, la lignine se 
ramollit fortement), ce qui provoque la formation d’un gâteau de fibres, 
- le gâteau formé est dissout dans de l’eau en étant mélangé vigoureusement entre 
71 et 93°C, 
- La pâte résultant de la dissolution du gâteau est séchée. 
 
 


















2.2 Bioraffinage forestier 
L’utilisation de ressources fossiles par l’homme pour subvenir à ses besoins est en 
opposition avec les principes du développement durable. Outre le déclin des ressources 
naturelles, ce modèle de consommation, conjugué à l’augmentation de la population mondiale, à 
l’intensification de l’industrie et à l’urbanisation, a des impacts négatifs sur l’environnement et 
sur l’être humain. Le passage à un modèle de consommation basé sur les ressources 
renouvelables, qui ont un impact moindre sur l’environnement et l’être humain, est donc 
primordial. D’autre part, l’industrie canadienne des pâtes et papiers étant un secteur en transition, 
le bioraffinage forestier représente une opportunité d’augmenter sa compétitivité et ses revenus 
en élargissant son portefeuille de produits. Dans un contexte de développement de la bioraffinerie 
forestière au Canada, le potentiel en termes de ressources est considérable : la superficie en forêts 
du pays est de 397.2 millions d’hectares, soit 41% de sa surface et 10% de la surface en forêt 
dans le monde [19]. 
Le concept de bioraffinerie est similaire à celui de la raffinerie de ressources fossiles, la 
nuance étant que la matière première traitée est de de la biomasse. Par ailleurs, le U.S. 
Department of Energy (D.O.E.) définit le bioraffinage comme étant « un concept global 
permettant au moyen de procédés spécifiques la conversion de la biomasse en de nombreux 
produits de haute valeur ajoutée. » [20]. Les bioraffineries se déclinent sous plusieurs formes 
selon le type de matière première utilisée, le procédé employé et les produits générés. L’Agence 
Internationale de l’ Énergie (IEA) a établi une classification des différents systèmes de 
bioraffinerie en fonction du type de plateforme et de la matière première utilisés, des produits 
générés et des procédés de conversion1 [21] :  
- Plateforme : sucres (pentoses (C5) et hexoses (C6)), huiles, gaz (biogaz ou gaz de 
synthèse), hydrogène, jus organiques, liquides pyrolytiques, lignine, électricité et chaleur, 
                                                 
1 Le diagramme synthétisant la classification des différents types de bioraffineries est représenté dans l’Annexe A 
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- Produits : ils peuvent être classifiés en deux catégories : produits énergétiques (chaleur, 
électricité, biocarburants) et produits non-énergétiques (composés chimiques, 
biomatériaux), 
- Matière première : cultures dédiées (majoritairement de la biomasse agricole, comme le 
maïs ou la betterave, mais aussi des ressources d’origine forestière et algale) ou résidus 
(tels que la paille de blé, les résidus forestiers ou les tiges de maïs, qui ont peu de valeur 
ajoutée), 
- Type de procédé : chimique, thermochimique ou biochimique. 
 
La biomasse lignocellulosique renferme trois composants principaux : la cellulose 
(constituée de longues chaînes de glucose reliées par des liaisons glucosidiques β-1.4 [22]), les 
hémicelluloses (constituées de différent types de sucres (pentoses (C5) : xylose, arabinose; 
hexoses (C6) : mannose, galactose, glucose) [22]) et la lignine qui protège le corps de la plante 
des attaques microbiennes et du stress oxydatif [22]). La répartition de ces composants varie 
selon le type de biomasse : par exemple, la biomasse agricole contient plus d’hémicelluloses alors 
qu’une plus forte proportion de cellulose est présente dans la biomasse forestière (de plus au-delà 
des différences de composition présentée dans le Tableau 1, le bois mou contient plus de pentoses 
que le bois dur, qui contient plus d’hexoses [23]). 
 
Tableau 1 : Variation de la composition de la biomasse lignocellulosique selon le type d'espèce 
[23] 
Type de biomasse Cellulose (% mass.) Hémicelluloses (% mass.) Lignine (% mass.) 
Bois dur 40-55 24-40 18-25 
Bois mou 45-50 25-35 25-35 
Herbes 25-40 35-50 10-30 
Paille de blé 30 50 15 
 
Le développement des bioraffineries comporte plusieurs contraintes qui lui sont 
intrinsèques [24] : 
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- dans la mesure où les produits générés sont nouveaux sur le marché, une phase de 
recherche et développement conséquente est nécessaire  avant leur phase de 
commercialisation, 
- les bioraffineries sont construites à l’échelle pilote ou démonstration afin de réduire les 
risques techniques, ce qui peut mener à de longs délais avant la pleine phase de 
commercialisation, et donc représenter un désavantage face à un développement rapide de 
l’unités de bioraffinage concurrentes. 
 
De plus, il est nécessaire de développer un portefeuille de produits diversifié pour les 
bioraffineries afin de leur garantir une certaine sécurité en cas d’aléas économiques : pour cela, 
l’inclusion de produits de commodité et de spécialité est à considérer [25]. 
 
2.3 Sélection de produits issus des sucres 
2.3.1 Sélections de produits effectuées par le U.S. Department of Energy 
La demande en produits chimiques biosourcés de la part des consommateurs et des 
industries connait une importante augmentation ces dernières années : le taux de croissance 
annuel de leur marché est de 18% pour la période 2005-2025 (passant alors de 21,2 à 540 
milliards de dollars US par an [26]), alors que celui de l’industrie chimique globale n’est que de  
3%  pour cette même période. De nouvelles applications peuvent être trouvées à de tels produits 
chimiques, mais leur vocation première est de substituer par une molécule identique ou par une 
molécule aux fonctionnalités similaires (dite molécule drop-in)  leur équivalent issu des 
ressources fossiles [27]. Dans la mesure où 440 millions de tonnes de pétrole sont dédiées à la 
synthèse de produits chimiques (ce qui représente 10% de son volume extrait en 2012 [28, 29]), 
la taille du marché des produits chimiques biosourcés pouvant potentiellement remplacer des 
dérivés fossiles est considérable. 
La publication en 2004 du rapport traitant des produits dérivés des sucres et des gaz de synthèse 
par le D.O.E. met en lumière une première sélection de douze produits chimiques prometteurs 
(détaillée dans le  
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Tableau 2). Les critères de discrimination ayant alors permis leur sélection étaient les suivants 
[30] : 
- la présence de plusieurs fonctionnalités appropriées à une conversion en divers produits 
dérivés, 
- la possibilité d’être produits à la fois à partir de biomasse lignocellulosique et d’amidon, 
- le fait d’être des monomères présentant un à six atomes de carbone, 
- le fait de ne pas être des aromatiques dérivés de la lignine, 
- la taille des marchés qu’ils représentent (ils ne doivent pas être des produits aux marchés 
trop nichés ni des produits de commodité représentant des volumes de marché 
excessivement importants), 
- les barrières techniques pour la conversion en produits intermédiaires ne doivent pas être 
trop importantes. 
 
Les critères de discrimination ont été mis à jour afin de se rapprocher de la réalité industrielle en 
2010 [31], puis en 2016 [32], menant alors aux sélections de produits synthétisées dans le 
Tableau 22. De manière générale, ils peuvent être regroupés dans les catégories suivantes3 : 
- Matière première, 
- Nature du produit chimique, 
- Usage, 
- Technologie de production, 
- Prix et marchés, 
- Équivalent pétrochimique, 
- Financement de la recherche. 
                                                 
2 L’ensemble des sélections de produits est détaillé en Annexe C. 




Tableau 2 : Produits biosourcés dérivés des sucres sélectionnés par le D.O.E.  
Produits, sélection 2004 [30] Produits, sélection 2010 [31] Produits, sélection 2016 [32] 
1,4 diacides 
(succinique, fumarique, malique) 
Acide succinique Acide succinique 






Acide aspartique - - 
Acide glucarique - - 
Acide glutamique - - 
Acide itaconique - - 




Glycérol Glycérol et dérivés Glycérol 
Sorbitol Sorbitol - 
Xylitol/Arabitol Xylitol - 
- Biohydrocarbures - 
- Acide lactique Acide lactique 
- Éthanol - 
- - 1,3 - Butadiène 
- - 1,4 - Butanediol 
- - Lactate d’éthyle 
- - Alcools gras 
- - Furfural 
- - Isoprène 
- - 1,3 - Propanediol 
- - Propylène Glycol 
- - p - xylène 
 
Parmi ces produits sélectionnés, tous n’ont pas fait l’objet de la même attention de la part 
des industriels : certains d’entre eux sont désormais produits à l’échelle commerciale alors que 
d’autres n’ont fait l’objet que de peu d’intérêt, ne serait qu’à l’échelle académique. Cet écart de 
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maturité technologique impacte sur le prix auquel les produits biobasés sont proposés, et donc sur 
la taille de leur part de marché face à celle de leurs équivalents pétrochimiques. 
 
2.3.2 Autres sélections de produits 
Un article publié en 2007 par Towers & al. [33] a mis l’emphase sur l’acide polylactique, 
l’acide citrique, le propylène glycol, le sorbitol, le formaldéhyde et le 1,4-butanediol comme 
produits d’intérêts pour la production en bioraffinerie forestière en se basant sur la disponibilité 
de la matière première, la facilité à produire de nouveaux produits dans des installations 
existantes et sur l’existence ou l’émergence de technologies de production.  
D’autres opportunités sont apparues également dans le domaine des bioplastiques : en 
effet les monomères destinés à la fabrication de plastiques biosourcés ont connu une émergence 
remarquable ces dernières années. La croissance de leur marché mondial sur la période 2013- 
2018 est de 400%, passant de 1 600 000 tonnes par an à 6 700 000 tonnes par an [34]. Le 
polyéthylène  et le polyéthylène téréphtalate domineront le marché alors que l’acide polylactique 
connaîtra le plus fort taux de croissance [35].  
Le n-butanol et l’isobutanol se taillent une part de plus en plus importante sur le marché 
des biocarburants : le premier représente un marché de 3 000 000 tonnes par an [36] alors que le 
second représente un marché de 500 000 tonnes par an [36]. Les principaux acteurs dédiés à la 
production de ces produits sont Gevo, Butamax et Cobalt [37]. 
Enfin, une étude menée par Daleet & al. [38] a permis d’identifier les caractéristiques clés 
propres à une bioéconomie mature, ce qui peut s’avérer utile en vue d’effectuer une nouvelle 
sélection de produits :  
- capacité de production et rendement : des rendements de production hauts et des procédés 
efficaces sont nécessaires. Plus la capacité de production augmente, plus cela permet de se 
rapprocher d’un compromis optimal entre le coût de vente des produits et le retour sur 
investissement, 




- saturation du marché : la demande pour les produits issus de la bioraffinerie n’est pas la 
même selon la région du monde. Par conséquent, une production trop importante par-
rapport à la taille du marché en provoquera la saturation et en fera baisser le prix, 
- approvisionnement en matière première : un approvisionnement fiable est nécessaire pour 
les bioraffineries, 
- diffusion de la technologie : le développement et le déploiement rapide des procédés et 
technologies de conversion de la biomasse influe sur leurs coûts de production, 
- Produits de substitution : la disponibilité de produits de substitution pour le marché-cible 
pourrait faire concurrence aux bioproduits et pourrait poser des difficultés à leur 
commercialisation. 
 
Il est à noter également que dans la plupart des cas le produit biobasé sera plus cher que son 
équivalent pétrochimique, ce qui est dû au manque d’optimisation de leurs chaînes de valeur et de 
transformation. Cependant, une enquête publiée par le ministère français de l’environnement, de 
l’énergie et de la mer a permis de montrer que les consommateurs sont prêts à payer de 14 à 44% 
plus cher un produit « vert » dépendamment   de leur niveau de conscience verte et de leur niveau 
de revenu [39]. Néanmoins, une zone grise subsiste à savoir si les compagnies intermédiaires 
entre les bioraffineries et les utilisateurs finaux sont prêtes à payer plus pour obtenir des produits 
biobasés (et ensuite répercuter le prix payé sur le prix de vente de leurs produits) ou si elles 
souhaitent les acheter au même prix que leurs équivalents pétrochimiques et augmenter leur 
marge de profit en les vendant à un prix supérieur que sont prêts à payer les consommateurs. 
 
2.4 Production du n-butanol 
2.4.1 Généralités 
Le n-butanol (butanol) est une molécule de formule C4H9OH. Son marché global est de 
3 000 000 tonnes par an, dont près de 20% est d’origine biosourcée, tel qu’indiqué dans le  
Tableau 3. Les compagnies les plus importantes pour sa production à partir de ressources 
fossiles sont  BASF, Oxea et The Dow Chemical Company [40], alors que les plus importantes 
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pour son obtention par fermentation son Butamax Advanced Biofuels, Cobalt Technologies et 
Gevo [37].  
 
Tableau 3 : Marché annuel et prix du butanol [36] 
 Prix (US$/t) (2013)  Demande (t/an) (2013)  
Marché biobasé 1 890 590 000 
Marché global 1 250 – 1 550 3 000 000 
 
Le butanol permet l’obtention d’une gamme de produits dérivés permettant de cibler une 
variété de marchés [37, 41] : 
- les solvants (pour les encres, revêtements de surface, résine, peinture, etc.), 
- les monomères (permettant l’obtention de polymères à usage de revêtement, liant ou 
adhésif), 
- les agents plastifiants (servant comme emballage alimentaire et dans l’industrie de la 
santé).  
 
En plus de ces usages, le butanol possède un potentiel prometteur de substitution aux 
carburants conventionnels. En effet, tel que mentionné dans le Tableau 4, il présente une 
meilleure densité énergétique que l’éthanol, tout en étant moins corrosif (ce qui est dû à l’eau qui 
y est absorbée) [42], ce qui permet de le mélanger en plus grandes quantités avec le carburant 
(l’agence de protection de l’environnement américaine autorise depuis 2012 son mélange à 12.5 à 
15.4% volumiques contre 10 à 15% volumiques pour l’éthanol [42]; de plus, il est possible de le 
mélanger jusqu’à 85% volumique dans des moteurs à essence non modifiés [43]). 
 
Tableau 4 : Comparatif des caractéristiques de carburants [44, 45] 
 n-Butanol Éthanol Carburant 
Densité énergétique (MJ/l) 26.9 21.4 30.0 - 33.0 
Pouvoir calorifique inférieur (MJ/kg) 33.2 26.8 41.0 - 44.0 
Indice d’Octane Moteur 84 90 80 - 88 
Température d’ébullition (°C) 117.7 78.0 27.0 – 225.0 
Solubilité dans l’eau à 20°C (% massique) 7.7 - - 




Point éclair (°C) 37 13 - 43 
Température d’auto-ignition (°C) 340 363 250 - 300 
 
Cependant, comme il l’a été mentionné dans le  
Tableau 3, son prix supérieur à son équivalent pétrochimique en empêche le 
développement à son plein potentiel de marché.  
 
2.4.2 Production à partir des sucres 
La maturité de la production du butanol biobasé par fermentation à partir du procédé 
Acétone-Butanol-Éthanol (ABE) a été évalué à une Technolgy Readiness Level (TRL)4 égale à 8-
9, ce qui correspond à une production à pleine échelle commerciale [36].  Le procédé ABE a été 
développé pour la première fois au Royaume-Uni en 1912 et son application à échelle 
commerciale a connu son essor à travers le monde au cours des deux guerres mondiales 
(l’acétone était alors dédiée à la fabrication de munitions et le butanol à celle de laques à 
peinture). Il a cependant perdu de l’intérêt en Europe et aux États-Unis dans les années 50 car les 
produits en étant issus n’étaient plus compétitifs face à leurs équivalents pétrochimiques. 
Néanmoins, des sites de production sont restés actifs en Chine, en Russie et en Afrique du Sud 
jusqu’au début des années 80 [46-48]. 
Le butanol, l’acétone et l’éthanol sont formés naturellement par un certain nombre de 
Clostridia : en effet, les variétés C. acetobutylicum, C. beijerinckii, C. saccharobutylicum et C. 
saccahroperbutylacetonicum sont des souches primaires pour la production de solvants [49]. À 
échelle commerciale (pour laquelle le butanol est le solvant privilégié car il est celui ayant le plus 
haut prix sur le marché), les titres en solvant vont jusque 20 g/l, et sont obtenus à partir de 
concentrations en substrat allant de 55 à 60 g/l. Les rendements en solvants sont alors de l’ordre 
de 0.35g/g de sucre [47], avec un ratio molaire butanol : solvants d’environ 0.6, et un ratio A : B : 
E de l’ordre de 3 : 6 : 1 [46]. La fermentation en batch est complète au bout de 2 à 6 jours 
                                                 
4 L’échelle des TRL est décrite en Annexe D 
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dépendamment des conditions opératoires et du type de substrat utilisé. La concentration totale en 
solvants varie de 12 à 20 g/l, et les différents produits peuvent être séparés par distillation [50].  
La fermentation ABE peut avoir lieu en réacteur batch, fed-batch, ou continu. La 
fermentation batch permet des opérations simples et réduit le risque de contamination [50]. La 
fermentation fed-batch est privilégiée pour l’application industrielle car elle permet une plus 
grande concentration en produits désirés ainsi qu’une meilleure productivité [51]. La 
fermentation continue permet de réduire le temps de préparation et la phase de latence lors de la 
croissance des cellules, ce qui permet une meilleure productivité en comparaison des deux autres 
types de fermentation  [50, 52]. Cependant, le phénomène de lavage, propre à ce mode de 
fonctionnement, impacte sur sa productivité. Il peut néanmoins être résolu grâce à une culture à 
haute densité cellulaire dans un bioréacteur à biofilm [53], à cellulaires membranaire [54] ou à lit 
fixe [55]. D’un point de vue économique, les fermentations fed-batch et continue semblent  
infaisables à cause de la toxicité des solvants (en particulier celle du butanol) envers les cellules 
et de la nature biphasique de la fermentation acétone-butanol [50]. Des études ont été menées 
pour essayer de les rendre plus rentables, comme le couplage de la fermentation fed-batch avec le 
procédé de récupération in-situ (c’est-à-dire ayant lieu dans le réacteur de fermentation) [56, 57] 
et la fermentation continue multi-étagée [58]. 
Des sources d’azote complexes sont nécessaires à la bonne croissance des cellules et à la 
bonne production de solvants, mais les besoins en matière de nutriments des Clostridia  sont 
plutôt simples [59]. Le pH du milieu est également très important pour la fermentation. En effet, 
la phase acidogène de la formation du butanol (au cours de laquelle se forment de l’acide 
acétique et de l’acide butyrique) fait diminuer le pH. Celui-ci, bien que devant  atteindre une 
valeur critique afin de faire démarrer la phase solvantogène (au cours de laquelle les acides 
préalablement formés sont réassimilés afin de permettre la formation d’acétone et de butanol) 
[60], ne doit pas être inférieur à 4.5, sinon sans quoi la phase solvantogène  sera brève et 
improductive. 
La fermentation ABE avec la variété Clostridia présente un certain nombre 
d’inconvénients [51, 61-63] : 




- le substrat est inhibé à partir d’une concentration de 5 à 10 g/l en butanol [37], 
- les faibles rendements en butanol font augmenter les coûts en matière première, 
- la faible productivité volumétrique en solvants fait augmenter les coûts de capitaux et 
les coûts opératoires, 
- les faibles titres en butanol font augmenter les coûts de récupération, ne permettent 
pas une importante charge en sucres, et font augmenter la quantité d’eau à utiliser, 
- la récupération des solvants par distillation est très énergivore et relativement chère, 
- la forte consommation en eau n’est pas soutenable pour l’environnement et fait 
augmenter les coûts à cause de la quantité d’effluents à traiter. 
 
Une piste d’amélioration est le développement de nouvelles variétés de Clostridia pour la 
fermentation  [64-67]. Bien que cette famille de souches soit capable d’utiliser les pentoses 
comme seules sources de carbone pour la production de n-butanol, leur digestion est réprimée en 
présence de glucose dans le milieu de fermentation (car il leur est préféré). Il est par conséquent 
nécessaire de développer des souches capables de digérer simultanément les hexoses et les 
pentoses pour la production de solvants [68]. De plus, même si l’ingénierie génétique sur les 
Clostridia s’avère difficile [52], nombre d’études ciblant la fermentation ABE avec cette famille 
de souches à partir de sucres purs5 et de biomasse lignocellulosique ont été parues (les études 
ciblant spécifiquement le bois sont détaillées dans le  
 
Tableau 6). Les souches ayant démontré les meilleurs résultats sont des variétés de C. 
acetobutylicum et C. beijerinckii, tel que détaillé dans le Tableau 5. 
 
Tableau 5 : Variétés de Clostridia donnant les meilleures concentrations en butanol [64] 
Variétés de souche Titres en butanol (g/L) Réf. 
                                                 
5 Les résultats sont détaillés en Annexe E 
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C. acetobutylicum ATCC 824 16.7 [69] 
C. acetobutylicum ATCC 824 17.6 [70] 
C. beijerinckii NCIMB 8052 15.8-19.6 [71] 
C. acetobutylicum 14.4 [72] 
 
 
Tableau 6 : Études ciblant la production de butanol à partir d’hydrolysat de bois  
Types de bois 
Conditions 
opératoires 









- C. acetobutylicum 9.0 - 0.26 [73] 
Anaérobique, 
batch 
C. acetobutylicum  
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-, batch 
C. acetobutylicum NCIB 
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C. acetobutylicum  
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D’autres pistes d’amélioration de la fermentation ABE ont été envisagées, comme le 
développement de technologies de récupération des solvants opérant en même temps que la 
fermentation (afin de diminuer la toxicité du butanol envers les microorganismes) [82-88] ou la 
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diversification des stratégies de fermentation (afin d’augmenter la densité cellulaire [54], le titre, 
le rendement et la productivité en butanol [82]). 
 
2.4.3 Production à partir de dérivés fossiles 
Les deux procédés principaux permettant à l’heure actuelle d’obtenir le butanol à partir de 
dérivés de ressources fossiles sont l’oxosynthèse et le procédé Reppe, décrit dans la Figure 4 [40, 
50, 89].  
 
 
Figure 4 : Voies d'obtention du n-butanol à partir du propylène [90]  
a) Oxosynthèse, b) Procédé Reppe. 
 
L’oxosynthèse6, possédant une capacité de procédé pouvant aller jusqu’à 300 000 tonnes 
de produit par an [91], est également le procédé le plus répandu pour la production de butanol 
[92]. La première étape de ce procédé est une hydroformylation du propylène (réaction avec un 
mélange  de monoxyde de carbone et d’hydrogène [91]), afin de former un mélange d’isomères 
d’aldéhydes (n-butyraldéhyde et isobutyraldéhyde [93]), qui subissent par la suite une 
hydrogénation [40]. Jusqu’au début des années 70, les conditions opératoires typiques étaient aux 
alentours de 100 à 180°C et 20 à 30.106 Pa avec l’utilisation de cobalt comme catalyseur, menant 
à une distribution des produits de l’ordre de 75% pour le n-butanol et 25% pour l’isobutanol [92]. 
Depuis lors, le développement de nouveaux procédés basés sur des conditions opératoires plus 
                                                 
6 Les principaux procédés d’oxosynthèse du propylène sont synthétisés en Annexe F. 
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douces (20 à 30.106 Pa) et sur l’usage de catalyseur à base de Rhodium a permis d’obtenir des 
distributions de produits plus favorables au n-butanol : 92% contre 8% pour l’isobutanol [94], ou 
95% contre 5% pour ce dernier [95]. Le procédé Ruhrchemie, quant à lui, préconise l’usage de 
catalyseurs à base de nickel pour l’hydroformylation et de cuivre pour l’hydrogénation [96].  
Le procédé Reppe consiste à mettre en contact du propylène avec du monoxyde de 
carbone et de l’eau (opération dite de « carbonylation du propylène ») [92, 97] dans des 
conditions opératoires plus douces que celles de l’oxo-synthèse (de l’ordre de 0.5 à 2.106 Pa pour 
la pression et 100°C pour la température), permettant alors la formation directe d’alcools. Le ratio 
théorique n-butanol : iso-butanol est de 0.86 : 0.14, et une quantité de catalyseur (ici du nickel 
carbonyle [92] ou des sels d’ammonium tertiaire d’hybrides de fer carbonyle polynucléaire [97]) 
en concentration supérieures à 10% massiques est nécessaire à son obtention. Cependant, bien 
qu’opérant à des conditions plus douces que l’oxosynthèse tout en permettant un meilleur ratio n-
butanol : isobutanol, le procédé Reppe a eu peu de succès à échelle commerciale à cause de ses 
coûts plus élevés [98]. 
D’autres procédés sont également possibles pour l’obtention de butanol à partir de 
ressources fossiles (hydrogénation catalytique du monoxyde de carbone [92], hydrogénation de 
crotonaldéhydes  [50]) mais étant moins économiquement avantageuses à l’échelle commerciale 
que l’oxosynthèse, elles ont été abandonnées à partir des années 50. 
 
2.4.4 Séparation et purification 
La concentration en butanol n’étant pas assez élevée dans la bière de fermentation, la 
distillation traditionnelle est trop énergivore et donc infaisable d’un point de vue économique, car 
les coûts d’opération engendrés sont trop importants [99]. Plusieurs techniques de fermentation et 
de séparation, in situ ou ex situ à la fermentation, ont donc été développées pour diminuer les 
coûts de séparation du butanol7 [42, 61, 99-102]. Elles sont bien développées à l’échelle 
laboratoire, mais ne sont pas encore viables pour la récupération du butanol à l’échelle 
industrielle [103]. L’avantage des technologies in situ est la simplicité de récupération des 
                                                 
7 Un tableau comparatif des résultats obtenus à l’aide de ces techniques est en Annexe G 
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produits les économies d’énergie qu’elles permettent, et ce malgré l’endommagement possible 
des cellules et le phénomène d’encrassement présent (qui est évitable avec une étape de filtration 
préalable, ce qui nécessite un investissement supplémentaire). À l’inverse, les technologies ex 
situ sont plus biocompatibles car elles ont lieu dans des colonnes ou des chambres séparées du 
milieu de fermentation [103]. 
Le strippage au gaz est un procédé simple et économique consistant à envoyer les gaz 
générés lors de la fermentation ABE vers le bioréacteur grâce à un diffuseur, ce qui provoque la 
formation de bulles. Les gaz formés en question consistent en un mélange d’hydrogène et de 
dioxyde de carbone [56, 104, 105], bien que l’usage d’azote seul soit possible, menant alors à de 
meilleurs résultats [99]. L’éclatement de ces bulles au cours de la fermentation fait vibrer le 
liquide aux alentours, ce qui permet d’éliminer le solvant du milieu de fermentation [106], qui est 
par la suite condensé puis séparé du condenseur, à la suite de quoi le gaz porteur est mis en 
recirculation dans le bioréacteur pour « capturer » plus de solvant [107]. Les facteurs ayant le 
plus d’influence sur la performance de ce procédé sont  le taux de recyclage du gaz porteur et la 
quantité d’agent anti-moussant ajouté au milieu de fermentation [107]. Des essais de fermentation 
ABE comportant une opération de strippage au gaz in situ ont permis de surmonter le phénomène 
d’inhibition [56], d’augmenter le rendement en butanol [82] et d’opérer la fermentation avec des 
concentrations plus élevées en sucres tout en réduisant le phénomène d’inhibition et la 
consommation de sucres [105]. 
Le strippage au gaz présente plusieurs avantages en comparaison des autres techniques 
d’extraction, ce qui rend son application à l’échelle commerciale pour la production de 
biobutanol intéressante [99, 108] :  
- l’inhibition au butanol est réduite sans affecter la culture [109], 
- les nutriments et les intermédiaires de réaction sont éliminés, 
- l’usage d’agents d’extraction et de technologie membranaire est évité. 
Cette technique de séparation du butanol est considérée pour l’heure comme la plus 
efficace et la plus économique des techniques de récupération in situ [51]. 
L’adsorption est composée de deux étapes : le butanol est d’abord adsorbé par des agents 
d’adsorption (résines, charbon actif, bonopore, polyvinylpyridine [110]) dans la bière de 
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fermentation, puis est récupéré à l’aide d’un traitement thermique doux [106] au cours duquel les 
propriétés intrinsèques à la résine d’adsorption ne sont pas altérées [86]. De tous les matériaux 
possibles pour cette étape la silicalite (qui est une forme de silice présentant des propriétés 
hydrophobes) est le plus utilisé car elle présente des avantages conséquents : 
- une plus haute concentration en butanol est permise, 
- la désorption complète du butanol du mélange ABE est possible, 
- la silicalite peut être régénérée par traitement à la chaleur. 
 Enfin, le procédé d’adsorption-désorption est le moins énergivore parmi les différentes 
techniques de séparation du butanol [110] : il nécessite 1948 kcal par kilogramme de butanol 
produit (contre 5789 kcal par kilogramme pour la distillation à la vapeur, 5220 kcal par 
kilogramme pour le strippage au gaz, 3295 kcal par kilogramme pour la pervaporation). 
L’extraction liquide-liquide consiste à mettre en mélange un agent d’extraction (dit 
« solvant ») organique insoluble dans l’eau dans le milieu de fermentation [106]. Le butanol étant 
plus soluble dans la phase du solvant que dans celle du milieu de fermentation, il s’y concentre; 
les deux phases restantes n’étant pas miscibles l’une avec l’autre, elles peuvent donc être séparées 
après que l’extraction du butanol soit complète. L’eau, les substrats et les nutriments ne sont donc 
pas supprimés du milieu de fermentation lors de la phase d’extraction [106].  Cependant, un 
paradoxe est présent : les agents d’extraction ayant des coefficients de distribution favorisant 
l’extraction sont toxiques pour le milieu de fermentation (lorsqu’il est opéré en mode continu), et 
réciproquement [109]. Par conséquent, il est nécessaire d’identifier des couples d’agents 
proposant des compromis intéressant, et d’en optimiser les mélanges afin de trouver un équilibre 
entre un coefficient de distribution intéressant et un niveau de toxicité tolérable. Enfin, bien que 
considérée comme une technique importante pour la récupération du butanol, l’extraction liquide-
liquide présente des désavantages non-négligeables [106] : 
- les agents d’extraction sont toxiques pour les cellules, 
- une partie du solvant est perdue durant d’extraction, 
- une émulsion apparait, 





L’osmose inverse est une technique basée sur l’utilisation de membranes. Une étape 
d’ultra filtration est préalablement nécessaire afin d’éliminer les organismes végétatifs en 
suspension. Un assèchement de la bière de fermentation est par la suite effectué en rejetant les 
solvants tout en permettant à l’eau de passer à travers la membrane. Les produits sont ainsi 
concentrés, ce qui permet de réduire drastiquement le volume de liquide à distiller [106].  
La pervaporation a lieu in situ et consiste à appliquer un gradient de concentration et de 
pression pour permettre à un composant préférentiel de traverser une membrane, ce qui permet  
l’élimination sélective des composés volatiles présents dans le milieu de fermentation [55]. Le 
vide est appliqué du côté imprégné, tout en étant couplé à un effet de condensation immédiate. 
L’usage de la biomasse à de plus hautes concentrations ainsi qu’une consommation du glucose 
plus importante sont alors permis [83]. Cette technique est particulièrement bien adaptée pour la 
séparation de composants mineurs dans un mélange liquide, pour laquelle une haute sélectivité à 
travers la membrane est donc essentielle.   
 
2.5 Production de l’acide succinique  
2.5.1 Généralités 
L’acide succinique (AS) est un acide organique de formule C4H6O4. Son marché global 
est de 97 600 tonnes par an, dont un peu plus de la moitié est d’origine biosourcée, tel qu’indiqué 
dans le Tableau 7.  
 
Tableau 7 : Marché annuel et prix de l'acide succinique : 
 Prix (US$/t) (2013) [36] Demande (t/an) (2013) [111] 
Marché biobasé 2 940 51 000 
Marché global 2 500 97 600 
 
 
La demande en AS provient de quatre marchés majeurs [112] : 
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- les produits d’entretiens : surfactants, détergents, extendeurs et agents moussants, 
- les chélateurs d’ions (utilisés dans la galvanoplastie pour empêcher la corrosion des 
métaux), 
- le marché de l’agroalimentaire (utilisation comme acidulants, agents aromatiques et 
agents antimicrobiens), 
- la production de produits pharmaceutiques : acides aminés et antibiotiques.  
 
En plus de ces usages, l’AS biobasé peut également servir à remplacer son équivalent 
dérivé de matières fossiles, ou peut avoir un rôle de produit drop-in, c’est-à-dire substituer 
l’anhydride maléique (An.Mal.), le 1,4-BDO et l’acide adipique (AA) pour certaines applications 
[113]; cependant, comme mentionné dans le Tableau 7, son prix supérieur à son équivalent 
pétrochimique en empêche le développement à son plein potentiel de marché. Cependant, une 
amélioration en la matière est sous-entendue par une étude de marché menée par 
GrandViewResearch : en 2020, la marché global de l’AS est projeté à 685 700 tonnes par an, 
dont 593 400 tonnes d’origine biosourcée [111].  
 
2.5.2 Production à partir des sucres 
La maturité de la production de l’AS biobasé par fermentation a été évalué à une TRL 
égale à 9, ce qui correspond à une production à pleine échelle commerciale [32]. Sa synthèse peut 
être effectuée par fermentation de sucres ou d’acides aminés (comme l’acide fumarique [114]) 
permettant d’obtenir l’AS sous formes de sels appelés succinate. En théorie, 1 mole d’AS peut 
être obtenue à partir de 0.5 mole de glucose, 0.6 mole de xylose ou 1 mole de glycérol [115]. 
Les différents types de bactéries permettant une telle synthèse sont [116-121] : 
- les bactéries productrices de propionate (Propionibacterium species), 
- les bactéries gastro-intestinales « typiques » (Escherichia coli, Pectinatus sp., 
Bacteroides sp.), 
- les bactéries extraites du rumen (Ruminococcus flavefaciens, Actinobacillus 
succinogenes, Bacteroides amylophilus, Prevotella ruminicola, Succinimonas 
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amylolytica, Succinivibrio dextrinisolvens, Wolinella succinogenes et Cytophaga 
succinicans), 
- certaines bactéries appartenant à la variété Lactobacillus [122].  
 
Plusieurs études mettent en évidence différentes souches comme étant les plus 
prometteuses pour la production d’AS : une des premières études en la matière, menée par Zeikus 
& al. [112], mentionne les souches d’E.coli mutantes, d’Anaerobiospirillum succiniciproducens 
et d’A.succinogenes mutantes comme étant les plus prometteuses car ayant les plus hauts 
rendements en succinate. Cependant, comme mentionné dans le Tableau 8, outre leur rendement 
en succinate, ces bactéries se distinguent par leur mode de fonctionnement (anaérobie possible ou 
non) et par l’impact de la concentration en succinate sur leur croissance. 
 





Tolérance aux sels de succinate 
(Na : 96 g/l, Mg : 130 g/l) 
E. coli mutante Facultative 45 Aucune 
A. succiniciproducens Obligatoire 65 Aucune 
A. succinogenes mutantes Facultative 110 Croissance 
 
 
Cependant d’autres études8 plus récentes menées par Song & al. [123], Pateraki & al. 
[115] et Akhtar & al. [124] mentionnent les souches sauvages d’Actinobacillus succinogenes, 
Basfia succiniciproducens et Mannheimia succiniciproducens comme étant les plus prometteuses 
pour la production d’AS car elles peuvent consommer différentes sources de carbone, elles 
permettent un haut rendement en fermentation et elles peuvent fonctionner en anaérobie.  
L’AS biobasé est produit à l’échelle industrielle par différentes compagnies dont les sites 
de production se situent en Europe et en Amérique du Nord. Comme détaillé dans le Tableau 10, 
le marché est dominé par BioAmber, le sucre est le matériau de départ le plus utilisé, et la 
                                                 
8 Les comparatifs menés par ces différentes études sont synthétisées en Annexe H. 
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bactérie E. Coli est la souche la plus répandue pour la production à cette échelle. Les coûts liés au 
procédé d’obtention d’AS biobasé dépendent fortement : 
- de la matière première sélectionnée, 
- des étapes de prétraitement nécessaires pour  fournir un milieu de fermentation riche 
en nutriments, 
- des étapes de séparation et de purification. 
Plusieurs expérimentations ont été menées sur des hydrolysats de bois bruts en batch, en 
milieux anaérobiques et aérobiques, avec différentes souches microbiennes. Comme mentionné 
dans le Tableau 9,  la souche  d’A. succiniciproducens mène au meilleur rendement en AS,  celle 
de M. succiniciproducens  à la meilleure productivité et  celle d’E. coli à la meilleure 
concentration en AS [124].  
 
Tableau 9 : Concentration, productivité et rendement en acide succinique à partir d'hydrolysat de 
bois pour différentes sources microbiennes [124] 






















11.7 1.17 0.88 [126] 




E. coli AFP 184 42.2 0.78 0.72 [127] 
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2.5.3 Production à partir de dérivés fossiles 
Plusieurs voies technologiques menant à l’obtention d’AS à partir de dérivé de ressources 
fossiles sont possibles : 
- l’hydrogénation catalytique d’anhydride maléique (AnM), d’acide maléique ou 
d’acide fumarique [132, 133], 
- l’oxydation du 1,4-butanediol (1,4-BDO) [132], 
- l’obtention comme coproduit de la synthèse de l’AA [133], 
- l’oxydation de paraffine [134] (technique présentant un rendement faible et menant à 
un produit de pureté moindre). 
 
L’hydrogénation catalytique à partir d’AnM est la méthode de production d’AS la plus 
répandue à l’échelle industrielle [133, 135]. Plusieurs voies technologiques sont possibles pour 
provoquer la réaction d’hydrogénation : l’AnM peut être mis directement en contact avec de 
l’hydrogène [136-141] à des gammes de température et pression de l’ordre de 120 à 180°C et 500 
à 4 000 kPa en présence d’un  catalyseur comme le nickel, le nickel de Raney, le palladium ou 
des complexes à base de palladium [135]. Une autre technique développée à échelle moindre, 
consiste à faire subir une électro-réduction à l’AnM [142, 143].  
 
2.5.4 Séparation et purification 
Bien qu’étant utilisé sous forme d’acide libre, il est obtenu sous forme de cristaux, que ce 
soit par fermentation [123] ou par voie pétrochimique [137, 139, 140]. L’obtention d’un AS 
extrêmement pur (de l’ordre de 99.5% [144]) étant requis, les coûts de séparation de l’AS et de sa 
purification comptent pour environ 60% des coûts de production totaux [145, 146]. Cet aspect du 
procédé est divisé en deux étapes consistant en une purification de la bière de fermentation suivie 
d’une étape d’isolation et de concentration de l’AS [147]. 
L’étape de purification du milieu de fermentation consiste en une centrifugation (ou d’une 
microfiltration) suivie d’une ultrafiltration afin de retirer les cellules et les protéines de la bière de 
fermentation puis de les remettre en circulation dans le bioréacteur [148]. Par la suite, trois 
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possibilités s’offrent pour l’étape d’isolation et de concentration de l’AS : l’électrodialyse, la 
précipitation et l’extraction réactive. 
L’électrodialyse est un procédé au cours duquel les composés ionisés sont séparés de leurs 
pendants non-ionisés grâce à une membrane échangeuse d’ions [123]. Bien que ce procédé soit 
répandu dans l’industrie agro-alimentaire [149], son application pour la production d’AS n’a été 
effectuée qu’à l’échelle laboratoire . Dans ce cas de figure, deux étapes d’électrodialyse sont 
mises en place. Alors que la première  reste conventionnelle, la seconde permet la dissociation de 
l’eau, et donc l’élimination de sels cationiques, ce qui permet l’obtention d’un courant d’acide 
très pur (l’ensemble des protéines et sels sont éliminés, et la concentration en AS passe de 51.5 à 
79.6%) [144]. Par la suite, les acides aminés, cationiques et anioniques résiduels sont éliminés 
grâce à des résines échangeuse de cations et d’anions intégrées dans le procédé. Cependant, 
l’électrodialyse comporte plusieurs désavantages :  
- la consommation énergétique et les coûts en matériaux sont élevés [147], 
- la sélectivité en AS est faible [147], 
- la présence d’ions binaires dans le milieu de fermentation est neutralisée par ajout 
d’hydroxyde de calcium ou de magnésium, rendant impossible sa manipulation par 
électrodialyse membranaire, et donc son acidification et sa purification [112], 
- des problèmes d’encrassage sont présents [150]. 
 
La précipitation consiste en l’ajout d’hydroxyde de calcium pour provoquer la 
précipitation des sels de succinate [151]. Cette technique est éprouvée à l’échelle industrielle 
pour la production d’acide lactique et d’acide citrique [152, 153], mais n’est disponible qu’à 
l’échelle laboratoire pour la production d’AS [151, 154, 155]. Le succinate de calcium alors 
formé est récupéré par filtration puis converti en AS par ajout d’acide sulfurique (dont l’excès est 
traités par charbon actif ou par techniques à échange d’ions [147]); une étape d’évaporation 
permet par la suite de le concentrer et de le cristalliser. Cette technique a peu de chances d’être 
développée pour la production à grande échelle d’AS biobasé à cause de désavantages majeurs ne 
la rendant pas viable : 
- cristallisation de l’AS difficile [156], 
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- rendements en AS faible [156], 
- consommation importante en hydroxyde de calcium et en acide sulfurique [151, 155], 
- génération d’importantes quantités  de sulfate de calcium non utilisable 
commercialement. 
 
Une autre technique de précipitation, utilisant cette fois-ci de l’ammoniac, a été 
développée à l’échelle laboratoire, menant à un rendement en AS de 93.3% [157, 158]. 
Cependant, bien que cette technique permette une génération moindre en effluents en 
comparaison de son homologue basée sur l’ajout d’hydroxyde de calcium, elle ne permet pas une 
sélectivité acceptable de l’AS lors de la précipitation [158]. 
L’extraction réactive est considérée comme efficace et peu coûteuse en comparaison des 
deux techniques d’extraction précédemment nommées [159, 160]. Elle consiste à ajouter un agent 
d’extraction à base d’amine (typiquement une amine tertiaire hydrophobe, telle que le tri-n-
octylamine [161]) au milieu de fermentation. Plus récemment, un procédé de purification 
consistant en plusieurs étapes d’extraction réactive, de distillation sous vide et de cristallisation a 
été développé, menant à un AS pur à 99.76% et à un taux de récupération de 73.09% de l’AS 
contenu dans la bière de fermentation. L’extraction réactive est considérée comme un premier pas 
efficace vers l’extraction d’acides carboxyliques à partir de solutions aqueuses [162]. En effet, en 
plus de  permettre l’extraction intégrée d’acides carboxyliques durant la fermentation [148] elle 
rend possible le recyclage des amines. Par conséquent, l’optimisation de ce procédé lui confère 
un potentiel intéressant pour la purification à grande échelle d’AS biobasé. 
La distillation sous vide est également mentionnée comme technique de purification de 
l’AS, mais elle est propre à la voie d’obtention pétrochimique, tout comme la distillation sous 
vide [136, 138]. 
 
2.6 Revue critique 
La littérature disponible ne mentionne pas de sélection récente de produits chimiques 
propre aux dérivés des hémicelluloses issues du bois. Par conséquent, une nouvelle sélection en 
la matière s’avère nécessaire.  
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De plus, alors que plusieurs pistes semblent intéressantes pour le développement de 
bioraffineries forestières dans le contexte canadien, la diversité des cas de figures (type d’usine, 
espèces d’arbres, quantités de bois disponibles, situation géographique de l’usine, marchés 
potentiels locaux et régionaux pour les produits, manque de connaissances sur la chaîne de 
transformation des produits chimiques à partir du bois) ne permet pas d’émettre une solution 
générique unique pour l’ensemble d’entre eux. Par conséquent, il est nécessaire de développer un 
outil permettant à chaque usine de trouver la solution la plus adéquate à sa situation. 
Bien que les bioraffineries intégrées aux usines de pâte à papier soient prometteuses pour 
leur développement à court et moyen terme,  il peut être intéressant de considérer les 
performances d’une bioraffinerie forestière autonome seule en fonction du type de produit 
chimique généré (produit de commodité ou de spécialité) et de la quantité de bois disponible (par 
exemple, dans le cas d’une machine à papier mise hors service à cause de la baisse de la 
production de pâte, l’excédent de bois originellement destiné à sa production peut être destiné à 
produire un portefeuille de produits chimiques). 
Enfin, aucune sélection n’aborde la question des impacts environnementaux des produits 
chimiques biosourcés. Dans la mesure où nombre d’entre eux sont destinés à substituer des 
dérivés pétrochimiques et que, dans un contexte de bioéconomie en développement, une taxe 
carbone entrera en vigueur en 2018 au Canada pour les provinces n’ayant pas légiféré en la 
matière (à raison d’un prix de départ de 10$ la tonne, incrémenté de 10$ par an jusqu’en 2022 
[163]), il peut être intéressant, au-delà des impacts environnementaux évités, de voir quels sont 






CHAPITRE 3 OBJECTIFS ET MÉTHODOLOGIE 
 
3.1 Objectifs 
3.1.1 Objectif principal 
L’objectif principal de ce projet de maîtrise est de développer une méthodologie de 
sélection de produits chimiques dérivés des hémicelluloses issues du bois. 
 
3.1.2 Objectifs secondaires 
Les objectifs secondaires de ce projet de maîtrise, permettant d’atteindre d’objectif 
principal, sont les suivants : 
1. Établir une liste de critères mesurables propre aux produits chimiques ciblés en vue d’en 
effectuer une sélection destinée à être produite à partir des hémicelluloses issues du bois. 
2. Effectuer une sélection de produits spécifiques à la production à partir des hémicelluloses 
issues du bois. 
3. Comparer deux des produits issus de la sélection sur les aspects suivants : 
- Économique (rentabilité et compétitivité économique face à leurs équivalents issus de 
la pétrochimie), 
- Environnemental (évaluation de la consommation d’énergie non renouvelable et de la 
quantité de gaz à effet de serre émises). 
 
3.2 Méthodologie 




1. La liste des critères est établie en se basant aux sélections déjà effectuées par le D.O.E., 
sur de la littérature additionnelle, et sur des communications personnelles fournies par le 
partenaire de recherche FPInnovations.   
2. La sélection des produits se fait en se basant sur une liste de produits de départ établie à 
partir de la littérature. Par la suite, cette liste est assujettie aux critères de sélection 
précédemment établis afin de mener à une sélection finale. 
3. Le développement de simulations à l’aide du logiciel AspenPlus permet d’évaluer les 
coûts de capitaux (CAPEX), les coûts d’opérations (OPEX) et la consommation 
énergétique associée à la production des produits-cibles. Pour chaque produit, deux 
simulations de procédés sont menées : l’une basée sur l’utilisation du bois, l’autre sur 
celle d’un dérivé pétrochimique, ce qui permet alors d’obtenir le prix «à la sortie de 
l’usine » de chaque produit, puis de mener les études économiques. Par la suite, 
l’évaluation des émissions de gaz à effets de serre (GES) et de la consommation en 
énergie non-renouvelable est menée à l’aide d’approximations effectuées à partir de la 
base de données Ecoinvent du logiciel SimaPro.  
 
3.3 Hypothèses 
Les hypothèses considérées pour la réalisation de ce projet s’alignent également sur les 
objectifs secondaires : 
1. Les critères de sélection des produits dérivés des hémicelluloses issues de la biomasse 
forestière ne nécessitent pas un ordre d’application particulier. L’ordre dans lequel ils sont 
établis dans cette étude est totalement arbitraire. 
2. La liste de produits chimiques de départ n’est constituée que de monomères dits 
« plateformes ». 
3. Le développement des simulations est effectué à partir de travaux académiques et de 
brevets. Les sources sont mentionnées en conséquence dans les chapitres dédiés. 
4. Dans la mesure où aucune subvention incitant au  développement du bioraffinage n’existe  
au Canada, celles-ci n’ont pas été prises en compte.  
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5. L’évaluation des impacts environnementaux ne cible que les étapes d’extraction des 
matières premières, de leur transport et de leur transformation dans le procédé de 
raffinage.
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CHAPITRE 4 MISE AU POINT DE L’OUTIL DE SÉLECTION DES 
PRODUITS 
 
4.1 Revue des critères appliqués par le D.O.E. pour la sélection de 
produits chimiques dans le cas de la biomasse forestière 
La première étape de ce projet a été de faire une revue des critères établis par le D.O.E. 
lors des différentes sélections de produit. La conservation (et l’adaptation) des critères les plus 
pertinents suivi de leur regroupement par catégories9 se sont avérés nécessaires en vue de 
développer la méthodologie de sélection spécifique aux produits chimiques dérivés des 
hémicelluloses issues du bois. Garder en mémoire le contexte du projet tout au long de cette 
sélection de critères est essentiel en vue d’être le plus pertinent possible : la reconversion de 
l’industrie canadienne des pâtes et papiers, qui ne peut pas se permettre d’autres sources de pertes 
d’argent en plus de la diminution des revenus à laquelle elle est confrontée, comporte certains 
impératifs qui lui sont spécifiques : 
- les produits biobasés doivent comporter un avantage concurrentiel face à leurs 
équivalents pétrochimiques, ce qui limiterait alors la concurrence de la part de ces 
derniers, 
- les pistes permettant une rentabilité à court, voire très court terme sont à privilégier,  
- la bioraffinerie doit pouvoir être opérée par la main d’œuvre déjà présente sur le site 
de l’usine. 
 
Un travail de discussion des différents critères choisis par le D.O.E. s’est donc avéré 
nécessaire afin de choisir ceux étant le plus en phase avec un projet de bioraffinage développé 
dans le contexte précédemment nommé. 
                                                 
9 Le regroupement des critères par catégories est présenté en Annexe B 
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4.1.1 Discussion des critères choisis par le D.O.E. pour les différentes 
sélections de produits 
 
Les critères mis en place par le D.O.E. en 2004 sont discutés dans le Tableau 11 : 
 
Tableau 11 : Discussion des critères choisis par le D.O.E. en 2004 [30] 
Critère Discussion Pertinent 
Présence de plusieurs 
fonctionnalités appropriées 
à une conversion en divers 
produits dérivés 
La capacité du produit chimique issu de la bioraffinerie à 
pouvoir être converti en un large portefeuille de produits 
dérivés est importante dans la mesure où la future bioraffinerie 
forestière aura une situation géographique qui lui sera propre, 
avec des marchés locaux est régionaux intrinsèque. Par 
conséquent, avoir une gamme de produits pouvant proposer une 
large gamme de fonctionnalités en aval de la chaîne de 
transformation est important afin de permettre une certaine 
flexibilité d’adaptation à ces marchés. 
Oui 




La seule biomasse considérée dans le cas de la bioraffinerie 
forestière est le bois. La considération des possibilités de 
conversion à partir d’amidon n’est donc pas pertinente, tout 
comme l’est le développement de nouveaux produits à partir de 
ressources alimentaires.  
Non 
Monomères présentant un à 
six atomes de carbone 
Certains produits chimiques ayant plus de six molécules de 
carbone, comme l’acide téréphtalique (C8H6O4), présentent un 
potentiel de marché intéressant à court-moyen terme. 
L’imposition d’un nombre maximal d’atomes de carbone 
comme critère de discrimination est donc aberrante à l’heure 
actuelle. 
Non 
Ne pas être une aromatique 
dérivée de la lignine 
Dans la mesure où le projet s’oriente d’emblée sur les dérivés 
des hémicelluloses (car permettant une plus vaste gamme de 
produits chimiques plateformes que la lignine), ce critère est 
superflu.  
Non 
Taille des marchés 
représentés : produits trop 
nichés et produits de 
commodité représentant 
des volumes de marché 
trop importants évités 
Un produit trop niché, bien qu’ayant un prix de vente élevé, 
risque de saturer rapidement un marché trop petit, et donc de 
provoquer une chute de ce même prix. À l’inverse, 
l’introduction d’un produit biobasé dans un marché au volume 
trop important nécessiterait une politique de prix de vente plus 
bas que la moyenne (alors que le prix des produits de 
commodité est intrinsèquement peu élevé). 
Oui 
Importance des barrières 
techniques pour la 
conversion en produits 
intermédiaires 
L’emphase du projet étant mise sur les molécules plateformes 
afin de permettre à la bioraffinerie de pouvoir être opérée par la 





Les critères mis en place par le D.O.E. en 2010 sont discutés dans le Tableau 12 : 
Tableau 12 : Discussion des critères choisis par le D.O.E. en 2010 [31] 
Critère Discussion Pertinent 
Production à échelle 
commerciale à partir de 
matière renouvelable bien 
établie 
Bien que le développement des bioraffinerie débute à l’échelle 
pilote ou démonstration, il est important que la production à 
échelle commerciale soit bien établie afin d’assurer un passage 
relativement rapide vers la pleine échelle commerciale et de ne 
pas stagner à des niveaux de développement inférieurs. 
Oui 
Technologie de production 
applicable à des produits 
chimiques produits en 
grandes quantités 
Ce critère permet de cibler des produits destinés à des marchés 
de commodité et donc de garantir une demande suffisamment 




comme produit plateforme 
au sein-même de la 
bioraffinerie 
L’utilisation d’un des produits chimique au sein-même de la 
bioraffinerie ou de l’usine de pâte voisine (ou réceptrice) 
s’inscrit dans une stratégie de réduction des coûts opératoires 
dans l’industrie papetière en créant un marché à l’échelle 
locale. Cependant, cette stratégie n’est payante qu’à court 
terme (qui plus est dans une industrie faisant face à une baisse 
d’activité) et l’existence d’une demande extérieure pérenne à 
moyen-long terme est nécessaire afin de pouvoir vendre 
l’excédent de produit. 
Non 
Produit a reçu 
suffisamment d’attention 
dans la littérature. 
Ce critère permet d’établir une liste de produits de départ et 
d’éliminer ceux ayant reçu trop peu d’attention, qui sont donc 
trop nichés pour pouvoir être attractifs. 
Oui 
Technologie de production 
permet de produire d’autres 
produits chimiques 
Les équipements permettant d’obtenir les produits biobasés 
sont des procédés chimiques, biochimiques ou 
thermochimiques. Bien que chacun d’entre eux permet 
l’obtention de coproduits, la production de ces derniers n’est 
pas déterminante lors de la sélection des produits. Cependant, 
si le prix de vente de ces coproduits permet de diminuer celui 
du produit principal, ce critère peut se montrer intéressant lors 
du choix de la technologie de procédé. 
Non 
Augmentation de l’échelle 
de production vers une 
échelle pilote, 
démonstration ou 
commerciale en voie d’être 
effectuée 
Le développement des bioraffinerie se faisant à l’échelle pilote 
ou démonstration, la disponibilité à court terme de technologies 
de production à ces niveaux de développement est importante 
car le développement rapide de la bioraffinerie à l’échelle 
commerciale est souhaité.  
Oui 
Produit chimique 
disponible à l’échelle 
commerciale mais produit 
à petite échelle 
Dans la mesure où le développement des bioraffineries se fait à 
l’échelle pilote ou démonstration, les petites capacités de 
production sont la norme. Le ciblage de marchés 
raisonnablement importants est donc nécessaire afin d’obtenir 
des parts de marchés limitées mais solides.  
Oui 
Permet le remplacement 
direct de dérivés 
pétrochimiques existants 
Il est plus facile de pénétrer un marché déjà existant (en outre, 
celui des produits issus de la pétrochimie) que de chercher à 
créer une nouvelle demande (avec des produits biobasés 
permettant de nouveaux usages mais n’ayant pas d’équivalent 
issus de la pétrochimie). 
Oui 
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Les critères mis en place par le D.O.E. en 2016 sont discutés dans le Tableau 13 : 
Tableau 13 : Discussion des critères choisis par le D.O.E. en 2016 [32] 
Critère Discussion Pertinent 
Flexibilité de la matière 
première 
La seule biomasse considérée dans le cas de la bioraffinerie 
forestière est le bois. Sa composition selon l’espèce récoltée est 
la seule variable pouvant être considérée. 
Non 
TRL supérieure à 6 
(Échelle pilote) 
Les bioraffineries sont développées à l’échelle pilote ou 
démonstration. La disponibilité à court terme de la technologie 
de conversion est donc impérative dans un contexte d’une 
industrie en reconversion. 
Oui 
Taille du marché et prix 
suffisamment hauts 
Raisons identique à celles du critère « Taille du marché ni trop 
petite ni trop volumineuse » de la sélection effectuée par le 
D.O.E. en 2004. 
Oui 
Marché bien établi et 
mature 
Un marché bien établi et mature garantit la solidité des parts de 
marché obtenues, et permet donc d’éliminer les incertitudes à 
court terme liées aux futurs revenus et donc de garantir la 
rentabilité rapide de la bioraffinerie. 
Oui 
Potentiel d’intégration dans 
la chaîne de conversion des 
hydrocarbures 
Raisons identique à celles du critère « Permet le remplacement 
direct de dérivés pétrochimiques existants » de la sélection 
effectuée par le D.O.E. en 2010. 
Oui 
Pas de compétition avec 
des dérivés du gaz naturel 
Le gaz naturel étant trois fois moins cher que le pétrole pour 
une même unité d’énergie (au 1er septembre 2016 le prix du gaz 
est de 2.91 US$/MMBtu (indice Henry Hub [164]) et celui du 
pétrole est de 9.06 US$/MMBtu (indice Brent [165])), la 
compétition avec ses dérivés est trop difficile car leur prix de 
vente est trop bas. 
Oui 
Avantage donné aux 
produits chimiques pouvant 
être produits à moindre 
coûts à partir de la 
biomasse par-rapport à son 
équivalent pétrochimique 
Ce critère permettrait de donner un avantage concurrentiel aux 
produits issus de la sélection face aux dérivés de la pétrochimie. 
Oui 
Support (passé ou présent) 
de la part du D.O.E. pour la 
recherche et 
développement dédiée au 
produit-cible 
Ce critère est propre à cette sélection du D.O.E. Dans le 
contexte de l’industrie canadienne des pâtes et papier, les 
compagnies concernées sont des entités privées, ce qui ne 
garantit pas d’obtenir des subventions publiques. 
De plus, il est plus judicieux de considérer un worst case 
scenario ne comportant pas de subventions afin de ne pas faire 
de projections trop optimistes menant à des résultats 
économiques décevants et donc à la conception d’une 






4.1.2 Classification des critères retenus et première ébauche de méthodologie 
La catégorisation des 14 critères retenus sur les 22 émis par le D.O.E. lors de ses trois sélections 
de produits est nécessaire afin de pouvoir éliminer les doublons en la matière, de cibler les 
paramètres clés apparaissant dans les sélections de produits et de leur conférer une valeur 
mesurable afin d’émettre un choix objectif.  Trois catégories de critères (détaillées dans le 
Tableau 14) ont pu être déterminées suite à la discussion et à la sélection des critères effectuées 
au chapitre 4.1.1 : « Avancement technologique », « Critères de marché » et « Compétition avec 
les dérivés pétrochimiques ». 
 




Critères D.O.E. Année de sélection  
Production à échelle commerciale à partir de matière renouvelable bien établie 2004 
Production à échelle commerciale à partir de matière renouvelable bien établie 2010 
Technologie de production applicable à des produits chimiques produits en 
grandes quantités 
2010 
Augmentation de l’échelle de production vers une échelle pilote, démonstration 
ou commerciale en voie d’être effectuée 
2010 
Produit chimique disponible à l’échelle commerciale mais produit à petite 
échelle 
2010 
TRL supérieure à 6 (Échelle pilote) 2016 
MARCHÉS 
Critères D.O.E. Année de sélection  
Taille des marchés représentés : produits trop nichés et produits de commodité 
représentant des volumes de marché trop importants évités 
2004 
Taille du marché et prix suffisamment hauts 2016 
Marché bien établi et mature 2016 
SUBSTITUTION DE DÉRIVÉS PÉTROCHIMIQUES 
Critères D.O.E. Année de sélection  
Permet le remplacement direct de dérivés pétrochimiques existants 2010 
Potentiel d’intégration dans la chaîne de conversion d’hydrocarbures 2016 
Pas de compétition avec des dérivés du gaz naturel 2016 
Avantage donné aux produits chimiques pouvant être produits à moindre coûts à 





Bien que la mise en place de ces catégories permette de mettre en évidence une première 
série de critères clés à appliquer lors du développement de la méthodologie de sélection, tous ne 
peuvent être mesurés, ce qui n’en permet pas une analyse objective. En effet, bien que 
l’avancement technique minimum jugé comme acceptable soit de 6 (lors de la sélection effectuée 
en 2016 par le D.O.E.), aucune valeur ne permet d’évaluer un marché de taille raisonnable, avec 
un prix de vente des produits suffisamment haut. De même, aucun critère ne permet de 
déterminer concrètement si un produit biobasé fait concurrence à un dérivé du gaz naturel ou non. 
De plus, tel que mentionné dans la Figure 5, il n’existe aucun critère permettant d’effectuer une 
méthodologie de sélection propre aux produits chimiques dans le contexte du développement des 
bioraffineries forestières en vue de la reconversion de l’industrie canadienne des pâtes et papiers. 
Il est par conséquent nécessaire d’améliorer cette première ébauche de méthodologie basée sur 
les critères développés par le D.O.E., tant en permettant aux critères existants d’être quantifiés 
qu’en apportant des critères complémentaires propres au contexte du projet. 
 
4.2 Mise en place de critères additionnels 
4.2.1 Compléments aux critères du D.O.E. 
4.2.1.1 Compétition avec les dérivés du gaz naturel 
Dans la mesure où il est plus facile de pénétrer un marché déjà existant (en outre, celui 
des produits chimiques) que de créer une nouvelle demande, il est impératif d’établir un critère 
solide traduisant la capacité des produits biobasés à ne pas entrer en compétitions avec les dérivés 
du gaz naturels (ce qui, dans ce cas nécessiterait leur vente à un prix très bas, et donc ne 
garantirait pas la soutenabilité économique des futures bioraffineries). 
L’émergence des gaz de schistes a permis d’obtenir de l’éthane à faible prix, ce qui a 
poussé de nombreuses compagnies chimiques à convertir leurs unités de craquage de naphta en 
unité de craquage d’éthane. Ce procédé permettant de produire de l’éthylène à un coût moindre (à 
cause de la simplicité du procédé et le faible prix de l’éthane), s’est répandu relativement 
rapidement (aux États-Unis, le rapport naphta : éthane pour les opérations de craquage était de 
0.3 : 0.7 en 2005 et est passé à 0.12 : 0.88 en 2012 [166]),  ce qui a eu un impact négatif sur la 
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production d’éthylène, de propylène et de monoéthylène glycol d’origine biosourcée tout en 
proposant de nouvelles opportunités aux compagnies chimiques pour la production biobasée de 
molécules comportant quatre atomes de carbone ou plus [167]. Par conséquent, l’élimination des 
molécules ayant moins de quatre atomes de carbone permet de saisir les opportunités les plus 
intéressantes en vue d’éviter la compétition avec les dérivés du gaz naturel.  
 
 
Figure 5 : Première ébauche de la nouvelle méthodologie de sélection des produits 
CRITÈRES SPÉCIFICITÉS DE LA BIORAFFINERIE FORESTIÈRE ET 
CRITÈRES ASSOCIÉS 
Compétition avec les 
dérivés pétrochimiques 
Ne doit pas être en compétition avec un dérivé du gaz 
naturel. 
→ Critère de mesure manquant 
La technologie de production doit être disponible à 
l’échelle pilote ou démonstration. 
→ Conservation des produits dont les technologies ont 
une TRL supérieure ou égale à 6. 
Maturité technologique 
Taille du marché et prix 
de vente 
Les marchés ciblés ne doivent pas être trop nichés ou trop 
volumineux tout en garantissant un prix de vente 
suffisamment haut. 
→ Critère de mesure manquant 
Propres au contexte du projet  
Autres critères 
manquants  
La bioraffinerie doit pouvoir être opérée par la main 
d’œuvre déjà présente sur place. 
Rentabilité à court terme vérifiable.  





4.2.1.2 Critères de marchés  
Les différents critères émis par le D.O.E. au sujet du marché et du prix ne mentionnent 
qu’un ciblage de marché ni trop niché, ni trop volumineux, sans pour autant fournir des ordres de 
grandeurs acceptables, ce qui peut mener à un jugement en la matière subjectif. Une gamme de 
marché et de prix attractifs pour la bioraffinerie forestière (représentée sur la Figure 6), a été 
identifiée : 
- la taille du marché doit être comprise entre 100 000 et 1 000 000 de tonnes par an, 
- le prix du produit doit être compris entre 1 000 et 5 000 dollars américains par tonne. 
 
 
Figure 6 : Gammes de tailles de marché et de prix à cibler pour la production de produits 
biobasés à partir de la biomasse forestière [168] 
 
Cependant, il a été entendu avec le partenaire industriel de réduire la limite supérieure de 
taille de marché à 1 000 000 de tonnes par an afin  d’obtenir des parts de marchés limitées mais 
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solide et d’éviter que de multiples usines de pâtes produisent le même produit, ce qui 
provoquerait une potentielle saturation du marché, une hausse du prix du bois, et une compétition 
entre les usines (la compétition entre acteurs utilisant les mêmes ressources dans un contexte de 
bioéconomie en  développement est à éviter afin de leur être profitable à tous).  
 
4.2.2 Nouveaux critères propres au contexte du projet 
4.2.2.1 Bioraffinerie opérable par la main d’œuvre locale 
Suite à une discussion avec FPInnovations, il fut choisi de ne baser la sélection qu’à partir 
d’une liste de monomère dits « plateforme », c’est–à-dire permettant une vaste gamme de 
produits dérivés, afin de considérer un large panel de compagnies chimiques clientes en vue de 
leur transformation future en produits de spécialités. De plus, dans la mesure où la bioraffinerie 
doit être opérée par la main d’œuvre déjà présente dans l’usine de pâte réceptrice ou avoisinante, 
une certaine simplicité en matière d’opération de procédé s’impose. Par conséquent, un critère 
d’obtention des produits chimiques directement à partir des sucres (c’est-à-dire en une seule 
étape) a été établi afin de privilégier la simplicité du procédé de la bioraffinerie (ce qui permet 
également de limiter les coûts d’équipement et donc de CAPEX).  
 
4.2.2.2 Rentabilité à court terme vérifiable  
Dans un contexte de conversion de l’industrie des pâtes et papiers, il est nécessaire d’être 
rentable rapidement. Dans le cadre de la bioraffinerie, après discussion avec différents acteurs du 
milieu, il fut arbitrairement choisi un temps de retour sur investissement de 3 ans. Néanmoins, le 
risque d’investissement du projet, qui est relativement moyen (car permettant l’introduction d’un 
nouveau produit sur un marché existant) autorise un temps de retour maximal théorique compris 
entre 16 et 24 ans [169]. 
De même, en accord avec le niveau de risque lié à l’investissement du projet, la valeur du 
taux de retour acceptable a été fixée à 16% [169]. 
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Enfin, un critère déterminant le prix de vente maximal des produits biosourcés est 
nécessaire afin de garantir leur compétitivité sur cet aspect.  Ainsi, il fut établi que le prix du 
produit biobasé doit être inférieur ou égal à celui de son équivalent pétrochimique. 
 
4.2.2.3 Avantage concurrentiel des produits biobasés 
Il est nécessaire de conférer un avantage compétitif aux produits biobasés afin de mieux 
faire face à leurs contreparties pétrochimiques sur le marché. Ainsi, bien qu’ils doivent remplir 
les mêmes fonctions, cela peut ne pas suffire pour convaincre les compagnies chimiques à faire 
un choix en leur faveur, notamment en raison d’un prix pouvant être plus élevé. Le critère 
d’impact environnemental n’a été abordé par le D.O.E. dans aucune de ses sélections. À l’heure 
de l’instauration d’une taxe carbone par le Canada dans le cadre des accords de Paris [163], 
déterminer les émissions de GES évitées grâce à la version biosourcée d’un produit chimique est 
nécessaire pour les raisons suivantes : 
- d’une part, dans la mesure où l’empreinte carbone est certainement le critère d’analyse 
environnementale le mieux connu du grand public, cela pourrait les populariser et par 
conséquent faire augmenter leur croissance sur le marché, 
- d’autre part, le fait d’éviter des émissions en GES pourrait permettre aux compagnies 
d’engranger des profits supplémentaires grâce aux crédits carbones, ce qui faciliterait 
la transition vers les biobasés. Cet avantage, en plus de la stabilité du prix de la 
biomasse en comparaison de celui du pétrole, représente un avantage supplémentaire 
des produits chimiques biosourcés face à leurs équivalents issus de la pétrochimie. 
 
Par conséquent, il est nécessaire que l’empreinte carbone d’un produit chimique biobasé 
soit inférieure à celle d’un produit chimique dérivé du pétrole pour qu’il soit judicieux de le 




4.3 Synthèse de la méthodologie de sélection 
Suite à la discussion et catégorisation des critères émis par le D.O.E., à leur complétion 
avec des valeurs quantifiables, et à l’apport de critères-clés propres au contexte de reconversion 
de l’industrie canadienne des pâtes et papiers, la version finale de la méthodologie, synthétisée 
dans la Figure 7 a pu être émise. Outre la situation des marchés (que ce soit celui des matières 
fossiles ou celui des produits chimiques) et l’avancement des différentes technologies de 
conversion, la méthodologie prend désormais en compte la conversion en une étape des sucres en 
produit (signifiant alors que la bioraffinerie peut être opérée par la main d’œuvre déjà présente 
sur place) ainsi que les résultats en matière de rentabilité économique et d’empreinte carbone (qui 




Figure 7 : Synthèse de la nouvelle méthodologie de sélection des produits chimiques 
CRITÈRES DÉTAILS 
Compétition avec les 
dérivés pétrochimiques 
 
Suppression des produits chimiques C1, C2 et C3 
→ Concurrence avec les dérivés du gaz naturel évitée 
Suppression des produits pour lesquels la TRL est 
inférieure à 6 (Échelle pilote) 
→ Opportunités à court terme privilégiées 
Maturité 
technologique 
Taille du marché et prix 
de vente 
Suppression des produits pour lesquels : 
- Marché ≠ 100 000 – 1 000 000 t/an 
- Prix de vente ≠ 1 000 – 5 000 US$/t 
→ Marchés de « supercommodité » et de niche évités 
Obtention directe à 
partir de sucres  
Suppression des produits ne présentant pas de voie 
d’obtention directe à partir des sucres. 
→ Limitation des coûts d’équipement, et donc du CAPEX 
  
Critères économiques  
Les trois critères suivants doivent être remplis : 
- Prix biobasé ≤ Prix pétrochimique 
- TRI ≥ 16% 
- Temps de recouvrement ≤ 3 ans 
 → Gains de part de marché et rentabilité rapide 
souhaités 
Propre à chaque cas de figure 
Critère 
environnemental  
Les émissions en GES du produit biobasé doivent être 
inférieures à celles du dérivé pétrochimique.  
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4.4 Nouvelle sélection de produits chimiques 
Une liste de départ de 52 produits10 issue de la synthèse de différentes sources de la littérature a 
été émise. Tel qu’indiqué dans le chapitre 3.3, seuls les monomères dits « plateforme » (c’est-à-
dire permettant une vaste gamme de produits dérivés) ont été considérés, ce qui offre de la 
flexibilité en termes de futures applications possibles, et donc des marchés pouvant être ciblés. 
Cette liste a été graduellement réduite (en suivant le processus décrit dans la Figure 7) en 
appliquant les critères détaillés dans le chapitre 4.2 pour mener à la sélection exposée dans le 
Tableau 15 :  
Figure 8: Processus suivi pour la sélection de produits chimiques dérivés des hémicelluloses 
issues du bois 
 
  
                                                 
10 Cette liste de produit est disponible en Annexe I 
Produits chimiques Critères appliqués 
52 produits de départ 
16 produits restants 
8 produits restants 
Sélection finale : 7 produits 




Taille des marchés et prix 
39 produits restants 








Formule TRL Prix (US$/t) Marché (t/an) 
1.4-butanediol C4H10O2 8 
> 3 000 (Bio) 
1 800 – 3 200 (Global) 
3 000 (Bio) 
2 500 000 (Global) 
n-butanol C4H10O 8-9 
1 890 (Bio) 
1 250 – 1 550 (Global) 
590 000 (Bio) 
3 000 000 (Global) 
Isobutanol C4H10O 8 
1 721 (Bio) 
1 409 (Global) 
105 000 (Bio) 




1 721 (Bio) 
1 721 (Global) 
105 000 (Bio) 
500 000 (Global) 
Furfural C5H4O2 9 
1 000 – 1 450 (Bio) 
1 000 – 1 450 (Global) 
300 000 – 700 000 (Bio) 
300 000 – 700 000 (Global) 
Isoprène C5H8 6 
> 2 000 (Bio) 
2 000 (Global) 
20 (Bio) 
850 000 (Global) 
Xylitol/ Arabitol C5H12O5 8-9 
3 900 (Bio) 
3 900 (Global) 
160 000 (Bio) 
160 000 (Global) 
 
Le 1.4-butanediol et l’isoprène représentent deux exceptions au niveau  de la sélection.  
En effet, bien que la taille des marchés de leurs versions biosourcées soit trop petite pour qu’ils 
soient retenus dans la sélection, celles de leurs marchés globaux (englobant les produits biobasés 
et ceux dérivés du pétrole) est suffisamment importante pour qu’ils soient finalement retenus (une 
augmentation de la part biobasée du marché par rapport au marché global est alors considérée 
comme possible dans le cas présent).  
Enfin, il est à noter que tous ces produits, à l’exception de l’isoprène, contiennent un ou 
plusieurs atomes d’oxygène, et que tous, à l’exception du furfural, sont obtenus par voie 
biochimique. Sachant que la fermentation est une opération en une étape permettant de générer 
des molécules oxygénées et que d’autre part les compagnies chimiques investissent dans des 
équipement permettant de désoxygéner le pétrole lors des opérations de raffinage pour ensuite le 
ré-oxygéner, il peut être affirmé que les procédés de fermentation fournissent un avantage 
concurrentiel supplémentaire aux bioraffineries par-rapport aux raffineries conventionnelles en 
leur permettant de produire directement des molécules contenant des atomes d’oxygène (voir 
même d’azote dans certains cas de figures)  à moindre coût. 
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CHAPITRE 5 CAS D’ÉTUDES : PRODUCTION D’ACIDE 
SUCCINIQUE ET DE N-BUTANOL 
 
5.1 Mise en contexte 
Les deux cas d’études pour ce projet sont la production de n-butanol et d’acide succinique 
à partir des sucres issus de bois traités par procédé bio-TMP. Ces deux produits ont été 
sélectionnés afin de comparer la faisabilité économique de la production d’un produit de 
commodité face à un produit plus niché à partir de 300 tonnes de bois sec par jour. Cette quantité 
correspond à une situation pour laquelle une usine TMP ferme une de ses machines (l’autre 
machine continuant d’opérer normalement à la production de pâte thermomécanique), ce qui 
nécessite le détournement du bois n’entrant plus dans la chaîne de transformation de la pâte vers 
une autre chaîne de valorisation [9]. Par conséquent, dans la mesure où l’entièreté du bois est 
convertie, une nouvelle bioraffinerie est construite à côté de l’usine TMP, mais une intégration 
énergétique entre les deux est considérée afin d’optimiser la consommation énergétique. 
Le but de ces cas d’étude est de déterminer le prix à la sortie de l’usine, la rentabilité 
économique et l’empreinte carbone découlant de la production du n-butanol et de l’acide 
succinique pour leurs productions à partir de dérivés pétrochimiques et de bois. Deux cas de 
figure se présentent au sujet des capacités de production : 
- dans le cas du n-butanol, la capacité de production par voie pétrochimique sera 
supérieure à celle par voie biobasée afin d’être le plus proche de la réalité (car dans la 
mesure où c’est un produit de commodité, une échelle de production plus importante 
est attendue pour la première voie d’obtention susmentionnée), 
- dans le cas de l’acide succinique, la capacité de production par voie pétrochimique est 





5.2 Prétraitement de la biomasse 
L’opération de prétraitement du bois est supposée identique dans le cas de la production 
d’AS et de butanol. L’espèce de bois considérée est du tremble ayant subi un prétraitement 
mécanique suivi d’un traitement doux à l’acide car les données utilisées pour cette partie de 
l’étude sont tirées de celle effectuée par Mao sur le développement d’une nouvelle technologie de 
prétraitement TMP qui a été effectuée avec cette espèce de bois [170]. Ainsi, tel que détaillé dans 
le Tableau 16, la part de glucane disponible (assimilé à la cellulose dans la simulation) est 
augmentée tout en modifiant peu la part des autres composants du bois. 
 
Tableau 16 : Composition de la biomasse en alimentation du procédé [170] 
 Tremble prétraité 
(% biomasse sèche) 
Tremble prétraité 
(tonne/ jour) 
Glucane 54.7 % 164.1 
Xylane 14.4 % 43.1 
Lignine 23.1 % 69.3 
Autres sucres 2.9 % 8.7 
Extractibles 0.4 % 1.1 
Inconnu 4.5 % 13.7 
Total 100 % 300 
 
Cette biomasse subit une opération de saccharification consistant en une hydrolyse 
enzymatique menée à 50°C modélisée par un réacteur stœchiométrique « RStoic » sous Aspen 
Plus11, tel qu’indiqué dans la Figure 10 et la Figure 12 (les enzymes sont simulées par le module 
Zymo proposé par le logiciel). Suite à cette opération les résidus solides et les enzymes sont 
filtrés par une opération de centrifugation, simulée par un séparateur « SEP » [171]. La 
composition du flux résultant de cette étape de prétraitement est donnée dans le Tableau 17. 
                                                 




Tableau 17 : Composition du flux de monosaccharides, sur une base de 300 ODT/jour de tremble 
en entrée du procédé 
Composant Débit (t/ jour) 
Glucose 99.3 
Xylose 3.1 
Eau 2 880.0 
Acide acétique 3.5 
5.3 Production de n-butanol 
5.3.1 Production à partir du bois 
Le procédé choisi pour la production de n-butanol par fermentation est le procédé ABE en 
utilisant la souche C. Beijerinkii C101 mentionnée dans l’étude menée par Lu & al. [79] car elle a 
la particularité de produire plus de butanol que ses congénères. Le bioréacteur opérant en 
anaérobie à 35°C, 1 atm (101 325 Pa), il est nécessaire de refroidir le courant de sucres issus du 
prétraitement à cette température car leur température est de 50°C. D’autres coproduits sont 
générés en plus de l’acétone, le butanol et l’éthanol12, tel que détaillés dans le Tableau 18. 
 
Tableau 18 : Composition de la bière de fermentation en sortie de réacteur 
Produits Débits (t/an) 
Glucose 3 510 
Xylose 6 800 
Eau 1 010 000 
Acétone 5 290 
Acide acétique 1 390 
Butanol 7 500 
Éthanol 242 
Acide butyrique 272 
Hydrogène 665 
Dioxyde de carbone 20 600 
 
                                                 
12 Les réactions ayant lieu au cours de la fermentation ABE sont détaillées en Annexe J 
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L’émission de gaz lors de la fermentation ABE, en plus de garder le milieu de 
fermentation anaérobique, permet de considérer le strippage au gaz au cours de la fermentation, 
tel que décrit dans la Figure 9, qui est modélisé par une étape de distillation. 
 
 
Figure 9 : Schéma de conception du strippage au gaz prévu sous Aspen Plus 
 
Préalablement à l’étape de distillation, une étape de filtration par centrifugation et une 
étape de condensation sont modélisées afin d’éliminer les résidus de fermentation et les gaz qui y 
sont produits. 
Le centrifugeur est simulé par un séparateur13 « SEP », est conçu de manière à ne laisser 
passer que les produits non solides de la fermentation. Le condenseur est simulé par un 
distillateur flash « FLASH » opérant à 20°C, 1 atm (101 325 Pa), ce qui permet d’éliminer les gaz 
issus de la fermentation, à savoir le dioxyde de carbone et l’hydrogène. Le choix de fixer le 
compromis de température d’opération du condenseur à la température ambiante est dû au fait 
que plus celle-ci est basse, moins il y a de pertes en acétone et butanol (éliminés collatéralement 
avec les gaz de fermentation), mais moins il y a de dioxyde de carbone éliminé. 
                                                 
















Les colonnes de distillation ont toutes les trois été modélisées par des colonnes 
« DSTWU », pour lesquelles le modèle de conception suit la méthode Winn-Underwood-Gillian, 
ce qui permet de déterminer le taux de reflux minimal (en fonction de la pression dans la 
colonne) et le nombre d’étages de la colonne (ce qui est utile lors des calculs de CAPEX) en 
fixant le composant « léger » (le plus volatile) et le composant « lourd » (le deuxième plus 
volatile) subissant la distillation, la pression d’opération en tête et en bas de colonne (pour des 
raison de simplicité la pression est considérée comme uniforme dans l’ensemble de la colonne) et 
le taux de reflux, tels que détaillé dans le Tableau 19. Par ailleurs, le taux de reflux choisi pour 
chaque colonne est de 1.35 fois le taux de reflux minimal (la valeur du taux de reflux optimal 
étant de 1.2 à 1.5 fois celle du taux de reflux minimal, c’est la valeur moyenne qui fut choisie). 
Sachant que la température d’ébullition de l’acétone est de 56.0°C, que celle de l’éthanol est de 
78.4°C et que celle du butanol est de 117.7°C, la distillation de ces composants est effectuée dans 
cet ordre respectif, en considérant l’acide butyrique comme produit en bas de colonne « ultime », 
sa température d’ébullition étant de 163.5°C. 
 
Tableau 19 : Détails des caractéristiques de chaque colonne de distillation 
Caractéristiques 
Colonne 
« Acétone » 
Colonne 
« Éthanol » 
Colonne 
« Butanol » 
Caractéristiques fixés 
Pression (Pa) 20 300 10 100 101 300 
Taux de reflux minimal 27.9 4.76 0.20 
Composant léger (taux de récupération) Acétone (0.99) Éthanol (0.99) Butanol (0.99) 
Composant lourd (taux de récupération) Éthanol (0.01) Butanol (0.01) 
Acide butyrique  
(0.01) 
Caractéristiques déduits 
Taux de reflux 36.7 6.43 0.27 
Nombre d’étages 19 4 15 
 
Tableau 20 : Composition des produits en sortie du procédé ABE 
 Courant « Acétone » Courant « Éthanol » Courant « Butanol » 
Acétone pur (t/an) 5 050 60 Traces 
Butanol pur (t/an) n/a 60 7 170 
Éthanol pur (t/an) Traces 242 Traces 
Eau (t/an) n/a 141 000 Traces 
Hydrogène (t/an) Traces n/a n/a 
Dioxide de carbone (t/an) 514 n/a n/a 
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Acide butyrique (t/an) n/a n/a Traces 
Taux de pureté 90.76 % 0.17 % ~ 100 % 
 
Les quantités de produits en sortie de procédé sont de 5 050 tonnes par an pour l’acétone, 
242 tonnes par an pour l’éthanol et 7 200 tonnes par an pour le butanol, ce qui est modeste à 
l’échelle industrielle. Le butanol en sortie du procédé, tel qu’indiqué dans le Tableau 20, est pur à 
plus de 99% (ce qui répond aux standards de pureté pour le butanol commercial [92]); la part en 
dioxide de carbone contenue dans le courant d’acétone en réduit la pureté (une nouvelle 
condensation devrait permettre de l’éliminer) et l’eau constitue la majeure partie du courant 
d’éthanol en sortie de la deuxième colonne de distillation (ceci est certainement dû au fait que 
l’eau et l’éthanol forment un azéotrope à 78.1°C, par conséquent une distillation azéotropique 
sera nécessaire afin de purifier l’éthanol). De même, un décanteur a dû être simulé avant la 
distillation de l’éthanol (les facteurs de séparation14 ont été calculé d’après une étude menée par 
Kraemer & al. [172]), sans quoi la majeure partie du butanol était entrainée en tête de colonne 
avec les autres composés (cela était certainement dû au fait que le n-butanol et l’eau forment un 
azéotrope à 92.4°C).  
Enfin, l’intégration énergétique de la bioraffinerie a été effectuée en considérant une usine 
de pâte TMP. Ainsi, grâce au logiciel Aspen Energy Analyzer V8.4, il a été déterminé que la 
bioraffinerie seule a un besoin minimal en chauffage de 89.7 MW (avec un potentiel de maximal 
de récupération interne d’énergie de 80.6 MW), qui passe à 138 MW (avec un potentiel de 
maximal de récupération interne d’énergie de 222 MW) pour l’ensemble de la bioraffinerie et de 
l’usine TMP lorsque celles-ci sont voisines15 (la bioraffinerie est alors considérée comme 
intégrée à l’usine de pâte). La quantité d’énergie finalement récupérée étant de 195 MW (avec 
une surface d’échange de chaleur de 37 600 m2), ce qui est supérieur aux besoins de la 
bioraffinerie seule, et permet alors de considérer que l’ensemble des besoins de la bioraffinerie 
seule est couvert. 
                                                 
14 Les facteurs de séparation sont détaillés en Annexe J 
15 Les courants de l’usine TMP seule sont détaillés dans l’Annexe M 
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5.3.2 Production à partir de dérivés fossiles 
Le procédé retenu pour la production de butanol par voie pétrochimie est l’oxosynthèse 
car c’est le procédé le plus répandu, comme mentionné dans le chapitre 2.4.3. Afin d’être le plus 
proche de la réalité industrielle, l’échelle de production considérée est de 150 000 tonnes par an 
de butanol. 
La première étape de ce procédé, décrit dans la Figure 11, est l’oxosynthèse (modélisée 
par un réacteur RSTOIC dans Aspen Plus), dont la simulation est basée sur le procédé BASF 
(brevet US3830846  [173]). Le propylène entre à 107°C, le mélange de monoxyde de carbone 
(CO) et d’hydrogène (H2) entre à 149°C avec un ratio massique CO : H2 de 0.93 : 0.07. Le 
réacteur opère à 160°C, 13.8 bar (138 000 Pa) en présence de nickel (dont la consommation 
estimée est de 17 500 kg/jour) comme catalyseur. Suite à cette opération16, du butanol, de 
l’isobutanol, du n-butyradéhyde, de l’iso-butyraldéhyde et du méthanol sont obtenus (le bilan 
matière est donné dans le Tableau 21). 
La deuxième étape de ce procédé consiste en une hydrogénation (modélisée par un 
réacteur RSTOIC dans Aspen Plus), dont la simulation est basée sur le procédé Ruhrchemie 
(brevet US3501537 [96]). Les produits issus de l’oxosynthèse pénètrent à 160°C dans le réacteur 
et entrent en mélange avec de l’hydrogène (considéré en excès à 20%) entrant à 244°C. Le 
réacteur opère à 245°C, 345 bar (3 450 000 Pa) en présence de chromite de cuivre (à raison de 
5.44 kg/jour) comme catalyseur. Suite à cette opération17, du butanol, de l’isobutanol et de l’acide 
butyrique sont produits (le bilan matière est donné dans le Tableau 21). 
 
  
                                                 
16 Les réactions sont données en Annexe J 
17 Les réactions sont données en Annexe J 
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Tableau 21 : Bilans matières pour l'oxosynthèse et l'hydrogénation 
 Oxosynthèse Hydrogénation 
Entrée (t/j) Sortie (t/j) Entrée (t/j) Sortie (t/j) 
Propylène 316.5 1.5 1.5 1.5 
Monoxyde de carbone 248.3 16.4 16.4 16.4 
Hydrogène 18.7 0.4 18.6 3.5 
n-butyraldéhyde n/a 422.0 422.0 n/a 
iso-butyraldéhyde n/a 117.9 117.9  n/a 
n-butanol n/a n/a n/a 433.7 
iso-butanol n/a n/a n/a 121.1 
Méthanol n/a 25.4 25.4 25.4 
 
Suite aux opérations précédemment décrites, une étape d’évaporation (modélisée par un 
séparateur flash « FLASH » dans Aspen Plus) a lieu à 30°C afin d’éliminer le nickel (remis en 
circulation vers le réacteur), l’hydrogène, le monoxyde de carbone et le propylène résiduels, qui 
sont alors remis en circulation vers le procédé. 
Suite à cette étape, deux opérations de distillation sont mises en place. Sachant que la 
température d’ébullition du méthanol est de 64.7°C, que celle de l’isobutanol est de 108°C et que 
celle du butanol est de 117.7°C, la distillation de ces composants est effectuée dans cet ordre 
respectif, en considérant le butanol comme produit en bas de colonne « ultime », sa température 
d’ébullition étant la plus basse des trois. Les détails caractéristiques des colonnes de distillation 
sont décrits dans le Tableau 22 et la composition des courants en sortie de procédé est détaillée 
dans le Tableau 23.  
 
Tableau 22 : Détails des caractéristiques de chaque colonne de distillation 
Caractéristiques Colonne « Méthanol » Colonne « Isobutanol » 
Pression (atm) 10 100 10 100 
Taux de reflux minimal 0.58 8.94 
Composant léger (taux de récupération) Méthanol (0.99) Isoutanol (0.99) 
Composant lourd (taux de récupération) Isoutanol (0.01) Butanol (0.01) 
Taux de reflux 0.76 12.1 





Tableau 23 : Composition des produits en sortie du procédé d’oxosynthèse 
 Courant 
« Méthanol » 
Courant 
« Isobutanol » 
Courant 
« Butanol » 
Méthanol pur (t/an) 8 316.0 90.7 Traces 
Isobutanol pur (t/an) 423.4 41 277.6 423.4 
Butanol pur (t/an) n/a 1 512.0 149 748.5 
Monoxyde de carbone (t/an) 30.2 n/a n/a 
Hydrogène (t/an) Traces n/a n/a 
Propylène (t/an) 90.7 Traces Traces 
Taux de pureté 93.9 % 96.3 % 99.7 % 
 
Le butanol en sortie du procédé, tel qu’indiqué dans le Tableau 23, est pur à plus de 99% 
(ce qui répond aux standards de pureté pour le butanol commercial [92]); les deux autres produits 
sont également de pureté supérieure (plus de 93% pour le méthanol, plus de 96% pour 
l’isobutanol). La présence de propylène et d’isobutanol dans le courant de méthanol peut être 
éliminée par une opération de condensation et de distillation supplémentaire (l’acheminement 
vers le condenseur déjà présent dans le procédé peut être considéré) et une distillation 
supplémentaire pourrait permettre de purifier davantage le courant d’isobutanol. 
Enfin, la mise en place d’échangeurs de chaleur a été considérée (les réactions ayant lieu 
étant très exothermiques, la chaleur dégagée peut être valorisée pour chauffer les courants de 
matière en entrée du procédé ainsi que les colonnes de distillation. Grâce à Aspen Energy 
Analyzer V8.4, il a été déterminé que la raffinerie seule a un besoin minimal en chauffage de 
0.06 MW (avec un potentiel de maximal de récupération interne d’énergie de 36.1 MW). La 
quantité d’énergie récupérée est de 0.76 MW (avec une surface d’échange de chaleur de 14 700 
m2), ce qui est supérieur aux besoins de la raffinerie. Il peut donc être considéré que l’ensemble 
des besoins en chaleur est couvert. 
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5.3.3 Critères techno-économiques 
Suite à la simulation des procédés de production du butanol, les valeurs de leurs CAPEX 
et OPEX (indiquées dans le Tableau 24) respectifs ont pu être calculées18. Le prix de vente du 
produit biosourcé s’aligne sur celui du dérivé pétrochimique, qui a lui-même été fixé de manière 
à obtenir un TRI minimum de 10% et un temps de retour sur investissement maximum de 9 ans et 
6 mois (ces valeurs correspondent à des projets en génie chimique pour lesquels le risque associé 
est bas [169]). Il est à noter que les prix des coproduits obtenus sont restés fixes au cours de 
l’estimation du prix du butanol (1 837 CA$/tonne pour l’acétone [36] et 1 069 CA$/tonne pour 
l’éthanol  [36] dans le cas du butanol biosourcé; 1 288 CA$/tonne pour l’isobutanol [174] et 429 
CA$/tonne pour le méthanol [175] dans le cas du butanol pétrochimique). 
 
Tableau 24 : Cas de base pour l'étude économique de la production du butanol19 
 n-butanol pétrochimique n-butanol biobasé 
CAPEX (CA$) 20 500 000 $ 102 000 000 $ 
OPEX (CA$) 222 000 000 $/ an 16 000 000 $/ an 
Prix de vente (CA$) 1 129 $/tonne 
TRI 10.7 % n/a 
Temps de recouvrement 8 ans 8 mois 196 ans 1 mois 
 
Il est à noter que l’OPEX du butanol pétrochimique est particulièrement haute, ce qui est 
du à la part du propylène, qui est d’environ 113M CA$, soit environ 51% du total de l’OPEX. 
Néanmoins, le prix de vente du butanol biosourcé aligné sur celui de son équivalent 
pétrochimique (1 129 CA$ par tonne) n’est pas suffisant pour garantir la rentabilité de la 
bioraffinerie forestière (le temps de retour sur investissement calculé pour cette situation est de 
196 ans et 1 mois, ce qui est complètement déraisonnable) . Deux alternatives, détaillées dans le 
Tableau 25, se présentent alors : l’augmentation du prix du butanol sans modifier la capacité de la 
                                                 
18 Les calculs sont détaillés en Annexe K 
19 La formule de calcul du TRI est détaillée en Annexe K 
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bioraffinerie et l’augmentation de la capacité de la bioraffinerie sans modifier le prix du butanol 
(le prix des co-produits reste inchangé).   
 
Tableau 25 : Alternatives considérées pour la production du butanol biosourcé 




CAPEX (CA$) 102 000 000 $ 711 000 000 $ 
OPEX (CA$) 16 800 000 $/ an 117 000 000 $/ an 
Prix de vente (CA$) 8 246 $/ tonne 1 129 $/ tonne 
Capacité butanol 
(Capacité ABE) 
7 170 tonnes/ an 
(12 500 tonnes/ an) 
183 000 tonnes/ an 
(318 000 tonnes/ an) 
TRI 34.4 % 34.4 % 
Temps de recouvrement 3 ans 0 mois 3 ans 0 mois 
 
Les deux alternatives évoquées semblent infaisables dans la situation précise du cas 
d’étude. Dans le cas de l’instauration d’un nouveau prix, la valeur du butanol biosourcé étant 7.3 
fois plus importante que celle de son équivalent pétrochimique (8 246 CA$/tonne contre 1 129 
CA$/tonne), la compétition s’avère impossible sur ce point. Dans le cas de l’augmentation de la 
capacité du procédé ABE dans le but de conserver un prix de 1 129 CA$/tonne, la nouvelle 
capacité en butanol est de 183 000 tonnes par an, ce qui nécessite une quantité de bois sec 
s’élevant à 2 090 tonnes par jour, soit 733 000 tonnes par an (sept fois la capacité initiale du cas 
d’étude), ce qui n’est pas possible dans le cadre de la présente étude. Néanmoins, dans la mesure 
où environ 2 000 tonnes de bois sec sont employées chaque jour dans les usines Kraft, la question 
de leur conversion totale en bioraffinerie produisant de façon compétitive du butanol peut être 
considérée. D’autre part, dans le cadre de la fermeture de machines à papier thermomécanique, la 
centralisation des flux de bois inutilisés vers une unique bioraffinerie ayant une échelle de 
production de 183 000 tonnes de butanol par an s’avère nécessaire. À titre de comparaison, bien 
qu’étant densifiés, 1 000 000 tonnes de granules de bois ont transité par le port de Rotterdam en 
2012, ce qui représente plus de 2 800 tonnes par jour [176]. Il peut donc être judicieux de 
considérer le développement d’un point de collecte centrale du bois dans une zone portuaire au 
Canada pour pouvoir espérer développer une bioraffinerie produisant du butanol dérivé des 
hémicelluloses issues du bois (les villes de Thunder Bay, en Ontario, ainsi que celles de Québec. 
et Trois-Rivières, au Québec, semblent prédisposées grâce à leur proximité géographique avec le 
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fleuve Saint-Laurent et avec la ressource forestières). Enfin, bien que cette capacité de production 
pour une unique bioraffinerie n’ait encore été réalisée, plusieurs compagnies ont réussi à atteindre 
une échelle de production importante en la matière : la compagnie Gevo possède une 
bioraffinerie à Luverne, MN ayant une capacité annuelle de bio-isobutanol de 15 millions de 
gallons, soit environ 47 500 000 tonnes par an [177]. Par conséquent, le développement d’une 
grappe industrielle comportant plusieurs biorrafineries ayant une capacité similaire à cette 
dernière pourrait permettre la production rentable de butanol biobasé. 
 
5.3.4 Impact environnemental 
La démonstration de l’impact environnemental moindre des produits dérivés du bois par-
rapport à leurs équivalents issus de la pétrochimie pourrait leur servir en tant qu’avantage 
concurrentiel, et donc faciliter leur commercialisation auprès des compagnies du secteur 
chimique. Les émissions de gaz à effets de serre et la consommation d’énergie non-renouvelable 
sont les deux critères d’impact qui ont été choisis pour les cas d’étude car ils reviennent 
régulièrement dans les études en la matière ciblant les produits biosourcés [178-181] et car ils 
sont les plus facilement compréhensibles par le grand public. Tel que mentionné dans le chapitre 
3.3, seules les émissions issues de l’extraction de la matière première, de leur transport et de leur 
transformation sont considérées. Enfin, cette étude d’impact a été effectuée avec une approche 
conséquentielle, c’est-à-dire que l’étude d’impact du butanol biobasé prend en compte les 
émissions liées à la production de butanol 
 
5.3.4.1 Impact environnemental du butanol d’origine fossile 
La localisation considérée de la raffinerie est Garyville, en Louisiane. Ce choix a été 
effectué car la troisième plus grande raffinerie des États-Unis se situe dans cette ville et car le 
terminal de distribution Henry Hub se situe à proximité (tel que mentionné dans le Tableau 26) 
[182], ce qui lui confère un rôle majeur à l’échelle de l’Amérique du Nord. Il a été également 
émis comme hypothèse que les ressources fossiles proviennent directement de ce même terminal 
de distribution via à un transport en pipeline et que les minerais, dans la mesure où plusieurs 
sources d’approvisionnement sont possibles, proviennent du fournisseur le plus proche de la 
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raffinerie via un transport en camion (Sudbury, ON [183] pour le nickel et Morenci, AZ [184]  
pour le chromite de cuivre (qui a été assimilé à du cuivre pour cette étude).  
D’après la simulation effectuée, le procédé n’a besoin d’aucune énergie thermique externe 
(la chaleur émise au cours des réactions étant récupérée, il est auto-suffisant en la matière), et il 
est supposé qu’aucune énergie électrique n’est consommée (car elle est déterminée comme nulle 
au cours de la simulation sur Aspen Plus), bien  que cela n’est pas le cas dans la réalité.  









Moyen de transport 
considéré 
Propylène 317 t Erath, LO 202 km Pipeline 
Syngaz 267 t Erath, LO 202 km Pipeline 
Nickel 17.5 t Sudbury, ON 2 505 km Camion 
Hydrogène 18.2 t Erath, LO 202 km Pipeline 
Chromite de cuivre 0.01 t Morenci, AZ 2 074 km Camion 
 
Sachant que de l’isobutanol et du méthanol sont également générés au cours de 
l’oxosynthèse, l’imputation massique des impacts environnementaux est effectuée20 : ils sont 
ainsi pondérés en fonction de la quantité de chaque produit généré par rapport à la quantité totale 
de produit issu du procédé, tel que décrit dans le Tableau 27 (la consommation en énergie non-
renouvelable correspond à la quantité d’énergies fossiles (voire nucléare) nécessaires à la 
production des différents produits). 
 




Émissions en GES 
Consommation en énergie 
non-renouvelable 
n-butanol 428 t/jour 854 000 kgeqCO2 33 300 000 MJ 
Isobutanol 118 t/jour 235 000 kgeqCO2 9 190 000 MJ 
Méthanol 23.8 t/jour 47 400 kgeqCO2 1 860 000 MJ 
Total 570 t/jour 1 140 000 kgeqCO2 44 400 000 MJ 
 
                                                 
20 Les calculs sont détaillés en Annexe L 
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Les quantités de GES émises et d’énergie non renouvelable consommées par kilogramme 
de butanol produit sont alors de 2.00 kgeqCO2/kg et 77.8 MJ/kg respectivement (cette valeur est 
particulièrement élevée à cause des opérations de production du propylène et du syngaz, 
comptant respectivement pour 74.8 MJ et 63.1 MJ par kilogramme produit) 
 
5.3.4.2 Impact environnemental du butanol d’origine biosourcée 
La localisation considérée de la bioraffinerie est La Tuque, au Québec. Ce choix a été 
effectué car la ville était un important site de production de pâte à papier et est en train de 
développer un projet de bioraffinerie forestière, ce qui correspond pleinement au contexte du 
projet [185]. Plusieurs hypothèses sont posées au sujet de  la provenance des matières premières : 
la collecte du bois est effectuée à 100 km de l’usine avant d’être transportée en camion, les 
enzymes et les micro-organismes proviennent de la même usine Novozymes située à Franklinton, 
NC aux États-Unis [186] (1 606 km sont supposément effectués en camion jusque La Tuque), tel 
que décrit dans le Tableau 28. 
 






Lieu de production 
Distance jusqu’à 
la bioraffinerie 
Moyen de transport 
considéré 
Bois 300 t La Tuque, QC 100 km Camion 
Enzymes 6 t Franklinton, NC 1 606 km Camion 
Micro-
organismes 
22 kg Franklinton, NC 1 606 km Camion 
 
De même que pour son équivalent pétrochimique, le procédé n’a besoin ni d’énergie 
thermique extérieure (l’usage d’électricité est également négligée). Les seules émissions de CO2 
émises sont celles liées à la fermentation ABE et s’élèvent à 14 300 kgeqCO2 par jour. Sachant que 
de l’acétone et de l’éthanol sont également générés au cours de la fermentation ABE, une 
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imputation massique21  des impacts environnementaux est effectuée, tel que décrit dans le 
Tableau 29. 
Les quantités « brutes » (prenant en compte la seule chaine de transformation de la 
fermentation ABE) de GES émises et d’énergie non renouvelable consommées par kilogramme 
de butanol s’élevant respectivement à 0.57 kgeqCO2/kg et 2.83 MJ/kg, il est nécessaire de 
soustraire les émissions évitées (déterminées dans le chapitre 5.3.4.1 et correspondant aux 
émissions liées à la chaîne de transformation du butanol d’origine fossile) afin d’en déterminer 
les émissions nettes, qui s’élèvent à -1.44 kgeqCO2 et -75.2 MJ par kilogramme de butanol produit, 
tel que détaillé dans le Tableau 30.. 
 




Émissions en GES 
Consommation en énergie 
non-renouvelable 
Acétone 14.4 t/jour 8 190 kgeqCO2 40 900 MJ 
Butanol 20.5 t/jour 11 600 kgeqCO2 58 000 MJ 
Éthanol 0.69 t/jour 392 kgeqCO2 1 960 MJ 
Total 35.6 t/jour 20 182 kgeqCO2 100 860 MJ 
 
Tableau 30 : Calcul des impacts environnementaux nets pour la production de butanol biosourcé 
 
Émissions en GES 
Consommation en énergie 
non-renouvelable 
Impacts environnementaux bruts 0.57 kgeqCO2/kg 2.83 MJ/kg 
Impacts environnementaux évités 2.00 kgeqCO2/kg 77.8 MJ/kg 
Impacts environnementaux nets -1.43 kgeqCO2/kg -74.96 MJ/kg 
 
Ces émissions évitées pourraient alors permettre à la bioraffinerie de vendre des crédits 
compensatoires de carbone à d’autres compagnies, ce qui pourrait représenter une source de 
revenus supplémentaires. En se basant sur un prix de départ s’élevant à 10$ la tonne de carbone, 
sachant que la bioraffinerie permet de produire 7 170 tonnes de butanol par an, la vente de droits 
d’émission représenterait alors un potentiel de gains annuels additionnels s’élevant à 103 k$ 
                                                 
21 Les calculs sont détaillés en Annexe L 
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répartis entre les différents acheteurs potentiels de butanol biosourcé, ce qui lui confère un 
avantage face à son équivalent pétrochimique. 
5.4 Production d’acide succinique 
5.4.1 Production à partir du bois 
Le développement de la simulation de la production d’acide succinique est basé sur les 
travaux effectués par Lee [171]. Le bioréacteur22, dans lequel est introduit une souche de A. 
succiniciproducens, opère en anaérobie à 37°C, 1 atm (101 325 Pa), selon les conditions 
exposées dans le  brevet US5573931 [187]. De la même manière que pour le cas de la production 
de butanol à partir d’hémicelluloses, le refroidissement du courant de sucres issus du 
prétraitement est nécessaire. De plus, l’ajout de NaOH suivi du contrôle de sa concentration à 10 
g/L, dans le réacteur est nécessaire afin d’en contrôler le pH. La composition de la bière de 
fermentation est détaillée dans le Tableau 31. 
 
Tableau 31 : Composition du milieu de fermentation en sortie de réacteur 
Produits Débits (t/an) 
Glucose 9 590 
Xylose 6 830 
Eau 2 070 000 
Anhydride succinique 38 100 
Hydroxyde de sodium Traces 
Acide acétique 1330 
Dioxyde de carbone 4 990 
 
Une étape de filtration et une étape de condensation préalables à la cristallisation sont 
nécessaires afin d’éliminer respectivement les résidus de fermentation et les gaz qui y sont 
produits, tel que schématisé dans la Figure 12. Le centrifugeur est simulé par un séparateur23 
                                                 
22 Les réactions ayant lieu dans le bioréacteur sont détaillés en Annexe J 
 
23 Les facteurs de séparation sont détaillés en Annexe J 
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« SEP », et est conçu de manière à ne laisser passer que les produits non solides issus de la 
fermentation en vue d’être purifiés. Le condenseur est simulé par un distillateur flash « FLASH » 
opérant à 102°C, 1 atm (101 325 Pa), ce qui permet d’éliminer l’eau contenue dans la bière de 
fermentation. 
La purification de l’AS par cristallisation directe a été retenue car c’est la technique en la 
matière la plus répandue dans l’industrie. Cette opération est modélisée par un cristallisateur 
« Crystallizer » opérant à 4°C et auquel de l’acide chlorhydrique (HCl) est ajouté pour obtenir un 
pH de 2, ce qui permet de faire passer la solubilité de l’AS à 3%, et donc faciliter sa cristallisation 
[171]. Par la suite, l’AS subit une opération de séchage en étant mis en contact avec de l’air à 
40°C. 
 
Tableau 32 : Composition des produits en sortie du procédé de production d’AS 
 Courant  
« AS cristallisé  » 
AS cristallisé (t/an) 36 000 
Taux de pureté 100 % 
 
La capacité du procédé simulé s’élève à 36 000 tonnes d’AS par an, ce qui est du même 
ordre de grandeur que celle de l’usine Mitsui/ BioAmber de Sarnia, qui est de 30 000 tonnes par 
an [115].  L’AS en sortie du procédé, tel qu’indiqué dans le Tableau 32, est pur à 100% (ce qui 
répond aux standards de pureté pour l’AS commercial [135]). 
Enfin, l’intégration énergétique de la bioraffinerie a été considérée en considérant une 
usine de pâte TMP. Ainsi, grâce au logiciel Aspen Energy Analyzer V8.4, il a été déterminé que 
la bioraffinerie seule a un besoin minimal en chauffage de 62.9 MW (avec un potentiel de 
maximal de récupération interne d’énergie de 11.3 MW), passant à 105.6 MW (avec un potentiel 
de maximal de récupération interne d’énergie de 165 MW) pour l’ensemble incluant la 
bioraffinerie et l’usine TMP24. La quantité d’énergie finalement récupérée est de 74 MW (avec 
une surface d’échange de chaleur de 1 900 m2), ce qui est supérieur aux besoins de la 
                                                 
24 Les courants de l’usine TMP seule sont détaillés dans l’Annexe M 
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5.4.2 Production à partir de dérivés fossiles 
Le procédé retenu pour la production d’AS par voie pétrochimique est l’hydrogénation 
d’anhydride maléique car c’est le procédé le plus répandu en la matière, comme mentionné dans 
le chapitre 2.5.3. Le marché de l’AS étant relativement modeste en comparaison de celui du 
butanol à l’échelle mondiale, l’échelle de production considérée est de 35 000 tonnes par an. 
La première étape de ce procédé, décrit dans la Figure 13, est l’hydrogénation25 de 
l’anhydride maléique (modélisée par un réacteur RSTOIC dans Aspen Plus), dont la simulation 
est basée sur le procédé Bayer (brevet US5952514 [138]). L’anhydride maléique entre à 80°C, le 
H2 entre à 51 bars (5 100 000 Pa). Le réacteur opère à 120°C, 175 bars (17 500 000 Pa) en 
présence de nickel (dont la consommation est estimée à 173 kg/jour) comme catalyseur. Le bilan 
matière sur le réacteur d’hydrogénation est détaillé dans le Tableau 33. 
 
Tableau 33 : Bilans matières pour l'hydrogénation 
 Hydrogénation 
 Entrée (t/j) Sortie (t/j) 
Anhydride maléique 83.3 121 
Hydrogène 48.8 46.8 
Anhydride succinique 0 84.7 
 
Suite aux opérations précédemment décrites, une étape de purification consistant en une 
opération de séparation du nickel (modélisée par un séparateur « SEP » dans Aspen Plus) suivie 
d’une opération d’évaporation (modélisée par un séparateur flash « FLASH ») a lieu à 35°C, 100 
atm (10 100 000 Pa) afin d’éliminer respectivement le nickel et l’hydrogène, qui sont remis en 
circulation vers le procédé. 
Une opération de distillation a ensuite lieu afin d’éliminer l’anhydride maléique résiduel, 
qui est considéré comme l’élément « léger » de la colonne de distillation car il a une température 
                                                 




d’ébullition plus basse que celle de l’anhydride succinique (202°C pour le premier composant 
contre 261°C pour le second).  Les caractéristiques de la colonne de distillation sont détaillées 
dans le Tableau 34. 
 
Tableau 34 : Détails des caractéristiques de la colonne de distillation 
Caractéristiques Colonne « Acide succinique » 
Pression (atm) 0.3 
Taux de reflux minimal 3.86 
Composant léger (taux de récupération) Anhydride maléique (0.99) 
Composant lourd (taux de récupération) Anhydride succinique (0.01) 
Taux de reflux 5.21 
Nombre d’étages 8 
 
Le produit en sortie de la colonne étant de l’anhydride succinique, une étape 
d’hydratation26 fait suite à l’étape de distillation : de l’eau entre à 50°C en quantités équimolaires 
dans le réacteur (modélisée par un réacteur RSTOIC dans Aspen Plus) opérant à 50°C, 1 atm (101 
325 Pa) afin de former l’AS. Le bilan matière pour cette étape du procédé est détaillé dans le 
Tableau 35. 
 
Tableau 35 : Bilans matières pour l'hydratation 
 Hydratation 
 Entrée (t/j) Sortie (t/j) 
Anhydride succinique 121 0 
Anhydride maléique Traces Traces 
Acide succinique 0 98.9 
Eau 15.2 8.27x10-2 
Hydrogène Traces 0 
 
                                                 




Suite à cette étape, l’AS subit une étape de cristallisation et une autre de séchage qui sont 
similaires à celles décrites dans le chapitre 5.4.1, permettant alors d’obtenir le produit final, dont 
la composition est détaillée dans le Tableau 36 (sa pureté étant de 100%, il répond alors aux 
standards en la matière imposés à l’AS commercial [135]). 
 
Tableau 36 : Composition des produits en sortie du procédé 
 Courant  
« AS cristallisé  » 
AS cristallisé (t/an) 36 000 
Taux de pureté 100 % 
 
Enfin, la mise en place d’échangeurs de chaleur a été considérée (les réactions ayant lieu 
étant très exothermiques, la chaleur dégagée peut être valorisée pour chauffer les courants de 
matière en entrée du procédé ainsi que les colonnes de distillation. Grâce à Aspen Energy 
Analyzer V8.4, il a été déterminé que la raffinerie seule a un besoin minimal en chauffage de 
0.50 MW (avec un potentiel de maximal de récupération interne d’énergie de 1.77 MW). La 
quantité d’énergie récupérée étant de 0.76 MW (avec une surface d’échange de chaleur de 524 
m2), ce qui est supérieur aux besoins de la raffinerie seule, l’ensemble de ses besoins en chaleur 
sont considérés comme couverts. 
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Condensation suivie de distillation 
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5.4.3 Critères techno-écononomiques 
Suite à la simulation des procédés de production du butanol, les valeurs de leurs CAPEX 
et OPEX (indiquées dans le Tableau 37) respectifs ont pu être calculées27, et les considérations 
d’acceptabilité des critères économiques sont les mêmes que pour le cas du butanol. 
 
Tableau 37 : Cas de base pour l'étude économique de la production de l’AS28 
 AS pétrochimique AS biobasé 
CAPEX 19 200 000 CA$ 122 000 000 CA$ 
OPEX 87 600 000 CA$/ an 17 800 00 CA$/ an 
Prix de vente 2 534 CA$/ tonne 
TRI 10.2 % 41.1 % 
Temps de recouvrement 8 ans 12 mois 2 ans 7 mois 
 
De même que dans le cas du butanol, la production d’AS par voie pétrochimique nécessite 
un OPEX largement supérieur au CAPEX. Cette situation est due à l’achat d’anhydride maléique, 
qui représente 60.9 M$, soit 69.5% des coûts opératoires. 
De plus, l’alignement du prix de l’AS biosourcé sur celui de son équivalent fossile permet 
une rentabilité de la bioraffinerie particulièrement haute ainsi qu’un temps de retour sur 
investissement inférieur à trois ans. Dans un contexte de compétition avec l’industrie pétrolière, il 
peut donc être intéressant de diminuer le prix de l’AS biosourcé. Deux limites de prix ont été 
envisagées ici : l’une permet d’atteindre un TRI de 16%, l’autre permet un temps de retour sur 
investissement de trois ans, tel que détaillé dans le Tableau 38. 
 
  
                                                 
27 Les calculs sont détaillés en Annexe K 
28 La formule de calcul du TRI est détaillée en Annexe K 
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Tableau 38 : Estimation du prix minimum possible pour la production d’AS biobasé 
 
AS biobasé, 
TRI = 16% 
AS biobasé, 
Temps de recouvrement 
maximum = 3 ans 
CAPEX (CA$) 122 000 000 CA$ 122 000 000 CA$ 
OPEX (CA$) 17 800 000 CA$/ an 17 800 000 CA$/ an 
Prix de vente (CA$) 1 381 $/ tonne 2 218 $/ tonne 
TRI 16.0 % 34.5 % 
Temps de recouvrement 6 ans 4 mois 3 ans 0 mois 
 
La diminution du prix de vente de l’AS biosourcé à 1 381 $/tonne en vue d’atteindre un 
TRI de 16% ne permet pas d’obtenir un temps de recouvrement répondant aux critères 
préalablement fixés; d’autre part, la diminution du prix de vente de l’AS biosourcé à 2 218 
$/tonne  en vue d’atteindre un temps de recouvrement de trois ans permet également d’obtenir un 
TRI satisfaisant. Cette nouvelle possibilité de pratique de prix représente un rabais de 12.5% par-
rapport au prix de l’AS d’origine fossile, ce qui devrait faciliter la pénétration de marché de son 
équivalent biobasé. 
 
5.4.4 Consommation énergétique et émissions en gaz à effet de serre 
L’évaluation des émissions en GES de la consommation en énergie non-renouvelable 
liées à la chaîne de transformation de l’AS a été effectuée. Les hypothèses considérées en la 
matière sont identiques à celles posées dans le cas du butanol. 
 
5.4.4.1 Impact environnemental de l’AS d’origine fossile 
La raffinerie est considérée comme située à Garyville, en Louisiane pour les mêmes 
raisons que dans le cas du butanol (taille de la raffinerie et proximité avec le terminal de 
distribution Henry Hub). De même, l’hypothèse sur la provenance des matières premières est 
conservée. Ainsi, l’anhydride maléique et l’hydrogène proviennent supposément du Henry Hub 


















Erath, LO 202 km Pipeline 
Hydrogène 50.7 t Erath, LO 202 km Pipeline 
Nickel 0.17 t Sudbury, ON 2 510 km Camion 
 
D’après la simulation effectuée, le procédé n’a besoin d’aucune énergie thermique externe 
(la chaleur émise au cours des réactions étant récupérée, il est auto-suffisant en la matière), et 
nécessite 173 000 kWh d’énergie électrique par jour pour fonctionner (un courant de moyen 
voltage issu du grid mix américain a été considéré ici).  
Après calcul des quantités journalières de GES émise et d’énergie on renouvelable 
consommée, et sachant que de 100 tonnes d’acide succinique sont produites par jour29, cela 
représente des quantités de GES émises et d’énergie non renouvelable consommées produit 
s’élevant respectivement à 4.14 kgeqCO2/kg et 117 MJ par kilogramme d’AS (cette dernière valeur 
est particulièrement élevée à cause des opérations de productions d’anhydride maléique et 
d’hydrogène, comptant respectivement pour 67.7 MJ et 71.4 MJ par kilogramme produit). 
 
5.4.4.2 Impact environnemental de l’AS biosourcée 
De même que pour le cas du butanol, la localisation considérée de la bioraffinerie est La 
Tuque, au Québec. Les hypothèses concernant la provenance des matières premières sont 
également identiques : la collecte du bois (acheminé en camion) est effectuée à 100 km de 
l’usine, les enzymes et les micro-organismes proviennent du site de production de Novozymes 
situé à Franklinton, NC aux États-Unis, et le NaOH provient de l’usine Dow située à Plaquemine, 
en Louisiane [188]. 
 
                                                 
29 Les calculs sont détaillés en Annexe K 
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Lieu de production 
Distance jusqu’à 
la bioraffinerie 
Moyen de transport 
considéré 
Bois 300 t La Tuque, QC 100 km Camion 
Enzymes 6 t Franklinton, NC 1 606 km Camion 
Micro-organismes 0.022 kg Franklinton, NC 1 606 km Camion 
NaOH 5.91 t Plaquemine, LO 3 010 KM Camion 
 
De même que pour son équivalent pétrochimique, le procédé n’a besoin ni d’énergie 
thermique externe et il est considéré qu’il ne consomme pas d’électricité. Après calcul des 
quantités journalières « brutes » de GES émises et d’énergie non renouvelable consommées pour 
la chaîne de transformation30, et sachant que la production journalière en AS biobasé est de 103 
tonnes, celles-ci s’élèvent respectivement à 0.07 kgeqCO2 et 1.09 MJ par kilogramme de produit. 
Afin de suivre la logique de l’analyse conséquentielle des impacts environnementaux (qui prend 
en compte la consommation de produits fossiles évitée grâce à l’usage de produits biosourcés), il 
est nécessaire de soustraire les émissions évitées (calculées dans le chapitre 5.4.4.1) afin d’en 
déterminer les émissions nettes, qui s’élèvent à -4.07 kgeqCO2 et -116 MJ par kilogramme d’AS 
produit, tel que détaillé dans le Tableau 41. 
 
Tableau 41 : Calcul des impacts environnementaux nets pour la production de l’AS biosourcé 
 
Émissions en GES 
Consommation en énergie 
non-renouvelable 
Impacts environnementaux bruts 0.07 kgeqCO2/kg 1 MJ/kg 
Impacts environnementaux évités 4.14 kgeqCO2/kg 117 MJ/kg 
Impacts environnementaux nets -4.07 kgeqCO2/kg -116 MJ/kg 
 
La vente de ces émissions évitées sous forme de crédits carbone sur une base de 10$ la 
tonne de carbone, sachant que la bioraffinerie permet de produire 36 000 tonnes d’AS par an, 
représente un potentiel de gain annuel s’élevant à 1.47 M$ additionnels réparti entre les acheteurs 
potentiels d’AS biosourcé. 
                                                 
30 Les calculs sont détaillés en Annexe K 
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5.5 Études de sensibilité 
Plusieurs scénarios ont été considérés afin d’évaluer l’influence d’aléas économiques sur 
la rentabilité et le temps de retour sur investissement de la bioraffinerie (les situations de base 
sont détaillées dans le Tableau 42) :  
- variations du prix du bois, 
- variations du prix du pétrole, 
- augmentation du CAPEX et de l’OPEX, 
- variations du taux de change.  
 
Tableau 42 : Situations initiales pour les scénarios économiques 
 Butanol Acide succinique 
 Pétrochimique Biobasé Pétrochimique Biobasé 
CAPEX (CA$) 20 500 000 $ 102 000 000 $ 19 200 000 $ 123 000 000 $ 
OPEX (CA$) 222 000 000 $ 19 300 000 $ 87 600 000 $ 20 400 000 $ 
Prix de vente 
(CA$) 
1 129 $/t 2 534 $/t 
TRI 10.7% n/a 10.2% 39.7% 
Temps de 
retour 
8 ans 8 mois n/a 8 ans 12 mois 2 ans 7 mois 
 
5.5.1 Variations du prix du bois 
La situation de base pour ce cas de figure est un prix du bois s’élevant à 120 CA$/ODT. 
Seul l’OPEX des bioraffineries est impacté ici. 
 
5.5.1.1 Butanol : 
Pour ce cas de figure, aucun des critères économiques n’est rempli. Des scénarios avec de 
nouveaux prix de ventes permettant d’inverser la tendance sont alors énoncés, tel que détaillé 
dans le Tableau 43. Néanmoins, ils restent trop haut en comparaison de celui du dérivé 
pétrochimique, ce qui impacte négativement sur sa capacité pratiquer un prix compétitif. 
80 
 
Tableau 43 : Variation du prix du bois - Cas du butanol 




Nouveau prix de 
vente (CA$/t) 
TRI 
Temps de retour 
sur investissement 
97 $ 14 400 000 $ 7 909 $ 34.4% 3 ans 0 mois 
103 $ 15 000 000 $ 7 997 $ 34.4% 3 ans 0 mois 
109 $ 15 600 000 $ 8 085 $ 34.4% 3 ans 0 mois 
115 $ 16 300 000 $ 8 173 $ 34.5% 3 ans 0 mois 
120 $ 16 800 000 $ 8 246 $ 34.4% 3 ans 0 mois 
126 $ 17 400 000 $ 8 334 $ 34.4% 3 ans 0 mois 
132 $ 18 100 000 $ 8 422 $ 34.4% 3 ans 0 mois 
138 $ 18 700 000 $ 8 510 $ 34.5% 3 ans 0 mois 
144 $ 19 300 000 $ 8 598 $ 34.5% 3 ans 0 mois 
 
5.5.1.2 AS : 
Dans ce cas de figure, les critères économiques restent acceptables. Cependant, la 
variation du prix du pétrole et son impact sur le prix de vente du produit reste à être menée en 
parallèle de l’étude des variations du prix du bois afin d’identifier les zones critiques pour les 
critères économiques. 
 
Tableau 44 : Variation du prix du bois - Cas de l'AS 





Temps de retour 
sur investissement 
97 $ 15 400 000 $ 42.6% 2 ans 6 mois 
103 $ 16 000 000 $ 42.19% 2 ans 6 mois 
109 $ 16 700 000 $ 41.82% 2 ans 6 mois 
115 $ 17 300 000 $ 41.45% 2 ans 6 mois 
120 $ 17 800 000 $ 41.14% 2 ans 7 mois 
126 $ 18 500 000 $ 40.78% 2 ans 7 mois 
132 $ 19 100 000 $ 40.41% 2 ans 7 mois 
138 $ 19 700 000 $ 40.04% 2 ans 7 mois 
144 $ 20 400 000 $ 39.67% 2 ans 8 mois 
 
5.5.2 Variations du prix du pétrole 
La situation de base pour ce cas de figure est un prix du baril s’élevant à 45 US$/bbl, en 
parallèle de quoi le prix de l’anhydride maléique est de 2 407 CA$/t et celui du propylène est de 
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1 021 CA$/t. Les variations influent dans un premier temps sur l’OPEX de la production des 
produits issus de la pétrochimie, et dans un second temps sur le prix de vente des produits. 
 
5.5.2.1 Butanol : 
Dans ce cas de figure, le prix de vente du butanol maximum est trois fois plus important 
que le son minimum. Néanmoins, le TRI et le temps de retour sur investissement ne sont jamais 
satisfaisants. 
 














Temps de retour 
sur investissement 
30 $ 682 $ 184 000 000 $ 877 $ n/a n/a 
40 $ 909 $ 209 000 000 $ 1 045 $ n/a n/a 
50 $ 1 136 $ 234 000 000 $ 1 213 $ n/a n/a 
60 $ 1 363 $ 260 000 000 $ 1 382 $ n/a n/a 
70 $ 1 591 $ 285 000 000 $ 1 550 $ n/a n/a 
80 $ 1 818 $ 310 000 000 $ 1 718 $ -12.5% n/a 
90 $ 2 045 $ 335 000 000 $ 1 886 $ -7.97% n/a 
100 $ 2 272 $ 360 000 000 $ 2 054 $ -4.98% n/a 
110 $ 2 500 $ 385 000 000 $ 2 222 $ -2.65% n/a 
120 $ 2 727 $ 411 000 000 $ 2 390 $ -0.70% n/a 
130 $ 2 954 $ 436 000 000 $ 2 558 $ 1.02% n/a 
140 $ 3 181 $ 461 000 000 $ 2 726 $ 2.56% n/a 
 
5.5.2.2 AS : 
Dans cette situation, les critères restent satisfaisants à l’exception de la situation pour 




















Temps de retour 
sur investissement 
30 $ 1 606 $ 75 700 000 $ 2 202 $ 34.1% 3 ans 1 mois 
40 $ 2 142 $ 95 000 000 $ 2 654 $ 43.7% 2 ans 5 mois 
50 $ 2 677 $ 108 000 000 $ 3 106 $ 53.2% 1 an 12 mois 
60 $ 3 213 $ 125 000 000 $ 3 559 $ 62.7% 1 an 8 mois 
70 $ 3 748 $ 141 000 000 $ 4 011 $ 72.2% 1 an 5 mois 
80 $ 4 284 $ 157 000 000 $ 4 463 $ 81.0% 1 an 3 mois 
90 $ 4 819 $ 173 000 000 $ 4 916 $ 91.2% 1 an 2 mois 
100 $ 5 355 $ 190 000 000 $ 5 368 $ 100.7% 1 an 1 mois 
110 $ 5 890 $ 206 000 000 $ 5 820 $ 110.2% 12 mois 
120 $ 6 426 $ 222 000 000 $ 6 273 $ 119.7% 11 mois 
130 $ 6 961 $ 238 700 000 $ 6 725 $ 129.2% 10 mois 
140 $ 7 497 $ 255 000 000 $ 7 177 $ 138.7% 9 mois 
 
5.5.3 Variations du CAPEX et de l’OPEX 
Pour ce scénario, une augmentation de 20% du CAPEX et de l’OPEX (assimilables à des 
imprévus majeurs) avec un incrément de 5% est considérée. 
 
5.5.3.1 Butanol 
Ce scénario n’a pas été étudié pour ce produit car les critères économiques ne sont pas 
remplis. Une montée du CAPEX et de l’OPEX ne pourrait être acceptable que si l’échelle de 
production du procédé ABE est également rehaussée, tel que mentionné au chapitre 5.3.3.. 
 
5.5.3.2 Acide succinique 
 Variation du CAPEX 
Pour ce scénario, les critères restent satisfaisant dans tous les cas sauf dans le cas où le 
CAPEX est augmenté de 20%, tel que mentionné dans le Tableau 47. Dans ce dernier cas le prix 
de vente de l’AS passe à 2 660 $/t, ce qui permet d’obtenir un TRI de 34.3% et un temps de 
retour sur investissement de 3 ans 0 mois. 
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Tableau 47 : Variation incrémentale du CAPEX - Cas de l'AS 
Facteur 
d’incrément 
CAPEX biobasé  
(CA$) 
TRI 
Temps de retour 
sur investissement 
1.05 331 000 000 $ 39.0% 2 ans 8 mois 
1.10 322 000 000 $ 37.1% 2 ans 10 mois 
1.15 314 000 000 $ 35.3% 2 ans 12 mois 
1.20 305 000 000 $ 33.7% 3 ans 1 mois 
 
 Variation de l’OPEX 
Les critères économiques restent satisfaisant pour tous les scénarios : la variation de 
l’OPEX a relativement peu d’impact sur la rentabilité et le temps de retour sur investissement. 
 
Tableau 48 : Variation incrémentale de l'OPEX - Cas de l'AS 
Facteur 
d’incrément 
OPEX biobasé  
(CA$) 
TRI 
Temps de retour 
sur investissement 
1.05 18 700 000 $ 40.6% 2 ans 7 mois 
1.10 19 600 000 $ 40.1% 2 ans 7 mois 
1.15 20 500 000 $ 39.6%  2 ans 8 mois 
1.20 21 400 000 $ 39.1% 2 ans 8 mois 
 
5.5.4 Variations du taux de change 
Ce scénario influence à la fois sur les valeurs de CAPEX et d’OPEX pour les versions 
pétrochimiques et biobasées des produits chimiques. Dans la situation initiale, le taux de change 
pour 1 CA$ est de 0.762 US$ au 1er août 2016. 
5.5.4.1 Butanol 
Pour ce scénario, de même que pour le scénario de variation du prix du bois, aucun des 
critères économiques n’est rempli. Par conséquent, les scénarios avec de nouveaux prix de vente 
permettant d’inverser la tendance sont énoncés, tel que détaillé dans le Tableau 49. Néanmoins, 











Nouveau prix de 
vente (CA$/t) 
TRI 
Temps de retour 
sur investissement 
0.65 119 000 000 $ 17 100 000 $ 9 247 $ 34.4% 3 ans 0 mois 
0.75 103 000 000 $ 16 800 000 $ 8 340 $ 34.4% 3 ans 0 mois 
0.85 91 900 000 $ 16 600 000 $ 7 647 $ 34.5% 3 ans 0 mois 
0.95 82 700 000 $ 16 400 000 $ 7 099 $ 34.4% 3 ans 0 mois 
 
5.5.4.2 Acide succinique 
Pour ce produit, tous les scénarios répondent avec satisfaction aux critères économiques, 
bien que les variations de la rentabilité et de la durée de retour sur investissement soient 
importantes. 
 








Temps de retour 
sur investissement 
0.65 140 000 000 $ 18 200 000 $ 35.4% 2 ans 11 mois 
0.75 124 000 000 $ 17 900 000 $ 40.5% 2 ans 7 mois 
0.85 111 000 000 $ 17 600 000 $ 45.5% 2 ans 4 mois 
0.95 101 000 000 $ 17 400 000 $ 50.2% 2 ans 1 mois 
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CHAPITRE 6 CONCLUSION ET RECOMMANDATIONS 
 
Conclusions 
Ce projet a permis de développer une méthodologie de sélection des produits biobasés 
dérivés des hémicelluloses issues du bois en reprenant une partie des critères du DOE, en les 
améliorant par ajout de valeurs mesurables et de critères additionnels spécifiques au contexte de 
reconversion de l’industrie canadienne des pâtes et papiers. Les critères de la méthodologie ont 
été regroupés par catégories, les deux derniers d’entre eux étant propres à chaque cas de 
développement de bioraffinerie : 
- compétition avec les dérivés pétrochimiques (conservation des produits ayant au 
moins quatre atomes de carbone), 
- maturité technologique (conservation des produits ayant une TRL supérieure ou égale 
à 6),  
- taille du marché (conservation des produits ayant un marché compris entre 100 000 et 
1 000 000 tonnes par an et un prix compris entre 1 000 et 5 000 US$ par tonne), 
- obtention directe à partir de sucres (conservation des produits convertibles en produits 
chimiques en une étape), 
- critères économiques (prix du biobasé inférieur ou égal à celui du pétrochimique, TRI 
supérieur ou égal à 16%, temps de recouvrement maximal de 3 ans), 
- critère environnemental (empreinte carbone du biobasé inférieure à celle du 
pétrochimique). 
 
Suite au développement de la méthodologie de sélection, une sélection des sept produits 






- acide succinique, 
- furfural, 
- isoprène, 
- xylitol/arabitol).  
 
Deux études de cas ciblant la production du butanol et celle de l’AS par voies 
pétrochimique et biosourcée ont par la suite été menées afin de déterminer leur prix en sortie 
d’usine et de déterminer leur rentabilité. Dans le cas du butanol, la fermentation ABE n’est pas 
rentable à l’échelle d’une bioraffinerie forestière non-intégrée à une usine de pâte. 
L’augmentation de l’échelle de production est donc nécessaire, ce qui nécessite une 
augmentation de la quantité de bois en entrée de la bioraffinerie, et donc le développement d’une 
chaîne logistique à échelle régionale ou provinciale centralisant le bois vers la bioraffinerie en 
question. Dans le cas de l’AS, qui est un produit plus niché mais à plus haute valeur ajoutée, la 
bioraffinerie développée répond positivement aux deux critères économiques imposés et la vente 
du produit biosourcé à un prix inférieur à celui de son équivalent fossile peut même être 
envisagée. Il est à noter que dans les deux cas de figure les produits issus des hémicelluloses 
permettent d’éviter l’émission de GES, ce qui pourrait se traduire à l’avenir en obtention de 
crédits carbone. 
Enfin, la capacité des bioraffineries à résister aux aléas économiques a été testée en 
menant plusieurs analyses de sensibilité : 
- variations du prix du bois, 
- variations du prix du pétrole, 
- augmentation du CAPEX de 20% 
- augmentation de l’OPEX de 20%, 




Alors qu’aucun critère économique n’est rempli pour la production du butanol, ils se 
montrent satisfaisants dans le cas de l’AS pour tous les scénarios, à l’exception de ceux où le 
prix du pétrole est de 30 US$/bbl et où le CAPEX est augmenté de 20%. L’intégration de la 
bioraffinerie dans une usine de pâte existante permettrait de réduire le CAPEX, ce qui 
permettrait d’augmenter sa rentabilité et sa résistance aux aléas économiques. 
 
Recommandations 
Les paramètres considérés dans l’outil de sélection des produits développé dans le cadre 
de cette étude évolueraient avec le développement et l’implantation des technologies de 
bioraffinage. En effet, les valeurs attribuées aux différents critères pourraient évoluer avec le 
temps et les futures exigences de l’industrie; même sans cela, la progression de développements 
des procédés  biobasés et les aléas liés aux marchés du bois et du pétrole feront certainement 
évoluer la sélection des produits les plus prometteurs à l’avenir. De plus, l’outil pourrait être 
adapté à destination des autres types de biomasse, qu’elles soient sucrières, oléagineuses ou 
algales, sur les bases de ce qui a été établi. D’autres critères pourraient alors être ajoutés, comme 
la surface de terre (agricole ou forestière) nécessaire à l’obtention de produits biosourcés en 
comparaison d’autres types de biomasse, la quantité de sucres disponibles par type de biomasse 
dans un rayon donné (afin d’évaluer la compétitivité face à d’autres filières biosourcées) ou la 
quantité de sucre nécessaire à la production d’un kilogramme de bioproduit (ce qui permettrait 
de comparer le rendement économiques potentiel entre plusieurs produits envisagés). 
Dans le cadre des simulations de procédés de fermentation, notamment pour la 
fermentation ABE, il pourrait être utile d’aller au-delà du seul critère de productivité du butanol 
pour la sélection de souches bactériennes. En effet, la prise en compte de leur vitesse de 
croissance et leur capacité de résistance à la toxicité des solvants pourrait être pertinente en la 
matière, notamment lors de la détermination des coûts de CAPEX et d’OPEX et de leur 
incidence sur la rentabilité du procédé. 
La substitution de ressources fossiles par la lignine (issue des opérations de prétraitement 
du bois) pour alimenter la bioraffinerie en énergie thermique pourra également être considérée à 
l’avenir. Une telle modification dans le procédé lui permettra de réduire à la fois ses coûts 
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opératoires, son empreinte carbone et sa consommation en énergies fossiles non-renouvelables. 
De même, il pourrait être intéressant de comparer des cas de figure pour lesquels l’intégration 
énergétique avec une usine de pâte voisine est effectuée à d’autres pour lesquels ce n’est pas le 
cas. En effet, d’un point de vue économique, cette option n’est pas nécessairement la plus 
intéressante, notamment lorsque l’augmentation de CAPEX qu’elle engendre n’est pas 
rapidement compensée par des économies d’énergie conséquentes. 
De plus, l’étude d’impacts environnementaux ayant un effet plus local (tels que la 
nitrification des sols ou les rejets d’effluents) pourrait être pertinente. De même, le 
développement de l’analyse de cycle de vie complète des produits issus de la bioraffinerie 
forestière est nécessaire en vue de combler un manque en la matière et de permettre la 
soutenabilité de la coupe du bois. 
Enfin, dans la mesure où le prix du pétrole est volatile, et que la compétition avec ses 
dérivés est impossible lorsque son prix est inférieur à 50 US$/bbl [189], la sélection effectuée 
lors de ce projet pourrait s’avérer obsolète. Il serait par conséquent utile d’effectuer une sélection 
des produits les plus intéressants en fonction de la tranche de prix du baril de pétrole (par 
exemple : moins de 50US$, 50 à 80 US$, 80 à 100$, plus de 100$) afin d’identifier de futures 
opportunités de produits et de s’assurer que les choix de produits soient les plus judicieux 
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ANNEXE A – CLASSIFICATION DES BIORAFFINERIES 
 
 




ANNEXE B – CRITÈRES DE SÉLECTION MIS EN PLACE PAR LE D.O.E.  
 
Tableau 51 : Synthèse des critères de discrimination appliqués par le D.O.E. pour la sélection de dérivés des hémicelluloses 
Nature du critère Sélection D.O.E. 2004 [30] Sélection D.O.E. 2010 [31] Sélection D.O.E. 2016 [32] 
Matière première 
Possibilité d’être produit à la fois à 
partir de biomasse lignocellulosique 
et d’amidon. 
 
Ne pas être un aromatique dérivé de 
la lignine. 
Production à échelle commerciale à 
partir de matière renouvelable bien 
établie. 
Flexibilité de la matière première. 
 
Nature du produit 
chimique 
Monomère présentant un à six 
atomes de carbone. 
n/a n/a 
Usage 
Présence de plusieurs fonctionnalités 
appropriées à une conversion en 
divers produits dérivés. 
Technologie de production applicable 
à des produits chimiques produits en 
grandes quantités. 
 
Potentiel important en tant que 
produit plateforme. 
 
Utilisation du composant comme 





Barrières techniques pour la 
conversion en produits intermédiaires 
pas trop importantes. 
Produit a reçu suffisamment 
d’attention dans la littérature. 
 
Technologie de production permet de 
produire d’autres produits chimiques. 
 
Augmentation de l’échelle de 
production vers une échelle pilote, 
démonstration ou commerciale en 
voie d’être effectuée. 




Produit chimique disponible à 
l’échelle commerciale mais produit à 
petite échelle. 
Prix et marchés 
Ne doivent pas être des produits aux 
marchés trop nichés ni des produits 
de commodité représentant des 
volumes de marché excessivement 
important). 
n/a Taille du marché et prix suffisamment 
hauts. 
 
Marché bien établi et mature. 
Équivalent 
pétrochimique 
n/a Permet le remplacement direct de 
dérivés pétrochimiques existants. 
Potentiel d’intégration dans la chaîne 
de conversion d’hydrocarbures. 
 
Pas de compétition avec des dérivés 
du gaz naturel. 
 
Avantage donné aux produits 
chimiques pouvant être produits à 
moindre coûts à partir de la biomasse 
par-rapport à son équivalent 
pétrochimique. 
Financement de la 
recherche 
n/a n/a Support (passé ou présent) de la part 
du D.O.E. pour la recherche et 




ANNEXE C - SÉLECTIONS DE PRODUITS BIOBASÉS EFFECTUÉES PAR LE D.O.E.  
 
Tableau 52 : Détails des différentes sélections de produits issus des hémicelluloses 












Acide fumarique C4H4O4 
3-4 
[36] 
12 000 (Global) [190] 1 478 (Global) [190] X   
Acide malique C4H6O5 4 [36] 60 000 (Global) [191] 2 167 (Global) [191] X   
Acide succinique C4H6O4 9 [32] 
38 000 (Bio) [36] 
40 000 (Global) [36] 
2 940 (Bio) [36] 
2 500 (Global) [36] 
X X X 
Acide  
2,5- furanedicarboxylique 
C6H4O5 5 [36] 
45 (Bio) [36] 
45 (Global) [36] 
2 300 (Global) [192] X X  
Acide  
3-hydroxypropanoïque 
C3H6O3 5 [36] 
40 (Bio) [36] 
40 (Global) [36] 
1 100 (Bio) [36] 
1 100 (Global) [36] 
X X  
Acide aspartique C4H7NO4 - 13 000 (Global) [190] 1 957 (Global) [190] X   
Acide glucarique C6H10O8 5 [36] -  - X   
Acide glutamique C5H9NO4 
8-9 
[36]  
1 500 000 (Global) [193] 1 957 (Global) [193] X   
Acide itaconique C5H6O4 
8-9 
[36] 
41 000 (Bio) [36] 
41 400 (Global) [36] 
1 900 (Bio) [36] 
1 900 (Global) [36] 
X   
Acide lévulinique C5H8O3 
6-7 
[36] 
3 000 (Bio) [36] 
3 000 (Global) [36] 
6 500 (Bio) [36] 
6 500 (Global) [36] 
X X  
3 - hydroxybutyrolactone C4H6O3 - 120 (Global)  [194, 195] 
45 000 (Global) 
 [194, 195] 
   




164 000 (Bio) [36] 
164 000 (Global) [36] 
650 (Bio) [36] 
650 (Global) [36] 




160 000 (Bio) [36] 
160 000 (Global) [36] 
3 900 (Bio) [36] 
3 900  (Global) [36] 
X X  
Biohydrocarbures - - - -  X  
Acide lactique C3H6O3 9 [32] 472 000 (Bio) [36] 1 450 (Bio) [36]  X X 
110 
 




71 310 000 (Bio) [36] 
76 677 000 (Global) [36] 
815 (Bio) [36] 
823 (Global) [36] 
 X  
1,3 – Butadiène C4H6 6 [32] 11 000 000 (Global) [197] -     X 
1,4 – Butanediol C4H10O2 8 [32] 
> 3 000 (Bio) [36] 
2 500 000 (Global) [36] 
3 000 (Bio) [36] 
1 800 – 3 200 (Global) 
[36] 
  X 
Lactate d’éthyle C5H10O3 9 [32] - 
3 000 – 4 000 (Global) 
[32] 
  X 
Alcools gras - 9 [32] - 
2 000 – 3 000 (Global) 
[32] 
  X 
Furfural C5H4O2 9 [32] 
300 000 – 700 000  
(Bio) [36] 
300 000 – 700 000 (Global) 
[36] 
1 000 – 1 450 
(Bio) [36] 
1 000 – 1 450 (Global) 
[36] 
  X 
Isoprène C5H8 6 [32] 
20 (Bio) [36] 
850 000 (Global) [36] 
> 2 000 (Bio) [36] 
2 000 (Global) [36] 
  X 
1,3 – Propanediol C3H8O2 9 [32] 
128 000 (Bio) [36] 
128 000 (Global) [36] 
1 760 (Bio) [36] 
1 760 (Global) [36] 
  X 
Propylène Glycol C3H8O2 9 [32] 2 200 000 (Global) [32] 
1 000 – 1500 (Global) 
[32] 
  X 
p-xylène C8H10 6 [32] 
1 500 (Bio) [36] 
35 925 000 (Global) [36] 
1 415 (Bio) [36] 
1 350 – 1 450 (Global) 
[36] 







ANNEXE D – ÉCHELLE D’ÉVALUATION DE TECHNOLOGY READINESS LEVEL  
 
 
Tableau 53 : Description des différents niveaux de TRL [32, 36] 
TRL Niveau de développement Échelle de développement Fidélité 
1 Recherche basique  Papier 
2 Formulation de la technologie  Papier 
3 Recherche appliquée Laboratoire Partielle 
4 Prototype à petite échelle Laboratoire Partielle 
5 Prototype à grande échelle Laboratoire Similaire 
6 Prototype du système Pilote Similaire 
7 Système de démonstration Complète Similaire 
8 Système commercial pionnier Complète Identique 








ANNEXE E – CONDITIONS OPÉRATOIRES ET EFFICACITÉS DE PLUSIEURS SOUCHES 
MICROBIENNES PRODUCTRICES DE N-BUTANOL À PARTIR DE SOURCES CARBONÉES PURES   
Tableau 54 : Concentration, productivité et rendement en n-butanol obtenu à partir de différentes souches de C. acetobutylicum [51, 
52, 68] 
Substrat Conditions opératoires Variante de souche 
n-butanol (ABE) 
Réf. 
Conc. (g/l) Prod. (g/l/h) Rend. (g/g) 
Glucose 
Anaérobique, batch ATCC 824 18.2 - 0.29 [198] 
Anaérobique, fed-batch ATCC 824 130 1.32 0.31 [198] 
Anaérobique, batch ATCC 824 14.9 - 0.34 [199] 
Anaérobique, batch ATCC 824 4.87 0.07 0.16 [200] 
Anaérobique, batch NRRL 527 5.02 0.07 0.17 [200] 
Anaérobique, batch NRRL 594 7.06 0.10 0.24 [200] 
Xylose 
Anaérobique, batch ATCC 824 4.74 0.07 0.16 [200] 
Anaérobique, batch NRRL 527 4.92 0.07 0.16 [200] 
Anaérobique, batch NRRL 594 Bas Bas Bas [200] 
Glucose/Xylose 
-, batch ATCC 824 9.2 (ABE) - 24.1 (ABE) [201] 
Anaérobique, batch ATCC 824 18.0 (ABE) 0.41 (ABE) 0.29 (ABE) [202] 
Anaérobique, batch DSM 792 - - - [203] 
Anaérobique, batch ATCC 824 5.22 0.07 0.17 [200] 
Anaérobique, batch ATCC 824 4.12 0.06 0.14 [200] 
Anaérobique, batch NRRL 527 5.38 0.07 0.18 [200] 
Anaérobique, batch NRRL 527 5.23 0.07 0.17 [200] 
Anaérobique, batch NRRL 594 5.70 0.08 0.19 [200] 
Anaérobique, batch NRRL 594 4.69 0.07 0.16 [200] 
Glucose/Xylose/ 
Arabinose 
Anaérobique, batch ATCC 824 16.1 (ABE) 0.31 (ABE) 0.28 (ABE) [203] 
Sucres (non 
précisé) 
-, batch IFP 904 14.8 0.45 0.23 [204] 
Glycérol/Glucose Anaérobique, batch ATCC 4259 8.6 0.42 0.20 [205] 




Tableau 55 : Concentration, productivité et rendement en n-butanol obtenu à partir de différentes souches d’autres sources microbienne 
[51, 52] 
Substrat Conditions opératoires Variante de souche 
n-butanol (ABE) 
Réf. 
Conc. (g/l) Prod. (g/l/h) Rend. (g/g) 
Glucose 
Anaérobique, batch C. beijerinckii BA101 8 0.08 0.23 [207] 
Anaérobique, batch C. beijerinckii BA101 13.4 0.11 0.30 [104] 
Anaérobique, batch E. coli BW25113/F’ 15 - 0.36 [208] 
Anaérobique, fed-batch 
(strippage au gaz in situ) 
E. coli BW25113/F’ 30 - 0.29 [208] 
Anaérobique, batch E. coli MG1655 14.0 - 0.33 [209] 
-, batch C. tyrobutyricum ATCC 25755 10.0 - 0.27 [210] 
Anaérobique, batch C. butyricum ATCC8260 5.51 0.08 0.18 [200] 
Xylose Anaérobique, batch C. butyricum ATCC8260 Bas Bas Bas [200] 
Glucose/ Xylose 
Anaérobique, batch C. butyricum ATCC8260 6.05 0.08 0.20 [200] 
Anaérobique, batch C. butyricum ATCC8260 4.44 0.06 0.15 [200] 
Mannitol 
-, batch C. tyrobutyricum ATCC 25755 16.4 - 0.30 [210] 
Anaérobique, batch C. tyrobutyricum ATCC 25755 20.5 0.32 0.33 [211] 
Glycérol 
Anaérobique, batch C. pasteurianum DSM 525 17.0 - 0.2 [212] 
Anaérobique, batch C. pasteurianum ATCC 6013 7.8 0.03 0.36 [213] 
- C. pasteurianum DSM 525 6.2-7.2 ~ 0.16 ~ 0.27 [214] 
Anaérobique, continu C. pasteurianum MBEL_GLY2 17.8 0.43 0.30 [215] 
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ANNEXE F – PROCÉDÉS PRINCIPAUX POUR L’OXOSYNTHÈSE DU PROPYLÈNE  
 
 
Tableau 56 : Procédés principaux d'oxosynthèse [97] 
























Shell Exxon Mitsubishi 
Union Carbide, 
Davey Power Gas, 
Johnson Mattey 
Mitsubishi, BASF 
Température (°C) 110-180 180-200 180 70-120 80-120 100 
Pression  
(106 Pa absolus) 
20-35 5 20 20-30 1.2-2 2-3 













ANNEXE G – EFFETS DES TECHNOLOGIES DE RÉCUPÉRATION DU BUTANOL SUR LA 
FERMENTATION ABE 
 













Aucun C. acetobutycilum 59.8 0.34 0.42 24.2 
[100] 
Pervaporation C. acetobutycilum 78.2 0.5 0.42 32.8 
Strippage au gaz C. bejerinckii BA101 161.7 0.61 0.47 75.9 [108] 
Aucun C. bejerinckii BA101 59.8 0.34 0.42 24.2 
[216] 
Pervaporation C. bejerinckii BA101 121.2 0.69 0.42 51.5 
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ANNEXE H – CONDITIONS OPÉRATOIRES ET EFFICACITÉS DE PLUSIEURS SOUCHES 
MICROBIENNES PRODUCTRICES D’ACIDE SUCCINIQUE À PARTIR DE SOURCES CARBONÉES 
PURES   
 
Tableau 58 : Concentration, productivité et rendement en acide succinique obtenu à partir de différentes souches d'A. Succinogenes 
[115, 123, 124] 
Substrat Conditions opératoires Variante de souche 
Acide succinique 
Réf. 
Conc. (g/l) Prod. (g/l/h) Rend. (g/g) 
Glucose 
Anaérobique, continu 130 Z  48.5 - 0.84 [217] 
Batch, anaérobique 130 Z 66.4 0.79 0.67 [187] 
Anaérobique, batch CGMCC 1593 60.2 1.3 0.76 [218] 
Anaérobique, fed-batch CGMCC 1593 60.2 1.3 0.75 [218] 
Anaérobique, batch FZ 53 105.8 1.36 0.82 [187] 
Batch répété ATCC 55618 33.9 0.88 0.86 [219] 
 
Tableau 59 : Concentration, productivité et rendement en acide succinique obtenu à partir de différentes souches d'A. 
Succiniciproducens   [115, 123, 124] 
Substrat Conditions opératoires Variante de souche 
Acide succinique 
Réf. 
Conc. (g/l) Prod. (g/l/h) Rend. (g/g) 
Glucose 
Anaérobie, batch ATCC 53488 32.2 1.19 0.90 [220] 
Anaérobique, batch ATCC 53488 50.3 2.1 0.9 [144] 
Anaérobique, continu ATCC 55618 83 10.4 0.88 [221] 
Anaérobique, continu ATCC 29305 34.4 1.8 0.86 [222] 
Glycérol  Anaérobique, batch ATCC 29305 19 0.15 1.6 [223] 
Glucose/ Glycérol Anaérobique, batch ATCC 29305 29.6 1.35 0.97 [223] 
Galactose, Glucose Anaérobique, batch ATCC 29305 15.3 1.46 0.87 [125] 
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Lactosérum Continue ATCC 29305 24 2.1 0.72 [224] 
 
Tableau 60 : Concentration, productivité et rendement en acide succinique obtenu à partir de différentes souches d’E. coli [115, 123, 
124] 
Substrat Conditions opératoires Variante de souche 
Acide succinique 
Réf. 
Conc. (g/l) Prod. (g/l/h) Rend. (g/g) 
Glucose 
Aérobique, batch AFP 184 45.4 2.84 0.92 [225] 
Aérobique, fed-batch AFP 111 101 1.18 0.78 [226] 
Aérobie, fed-batch AFP 111 99.2 1.3 1.1 [227] 
Anaérobique, batch AFP 111 12.8 0.29 0.64 [228] 
Anaérobique, batch ATCC 8739 73.4 0.61 1.06 [229] 
Aérobique, batch ATCC 8739 86.5 0.9 0.93 [229] 
Aérobique, fed-batch GJT 001 58.3 0.72 0.62 [230] 
Aérobique, fed-batch GJT 001 8.3 0.16 0.72 [230] 
Aérobique, fed-batch SBS 550MG 40 0.42 1.06 [231] 
 Aérobique, batch AFP 184 77 0.71 0.75 [232] 
Aérobique, batch MG 1655 51 0.52 0.54 [233] 
Aérobique, batch NZN 111 38 1.27 0.8 [234] 
Anaérobique, fed-batch HL 27659 58.3 0.98 0.55 [235] 
Aérobique biphasique, batch  AFP 184  56.3 1.76 0.83 [236] 
Xylose 
Aérobique, batch AFP 184 29.2 1.79 0.69 [225] 
Aérobique biphasique, batch AFP 184 34.6 1.08 0.50 [236] 
Fructose Aérobique biphasique, batch AFP 184 40.3 1.26 0.66 [236] 
Fructose, Xylose Aérobique, batch AFP 111 30 1.01 0.7 [234] 
Sucrose Aérobique, batch NZN 111 24 0.81 1.2 [237] 
Fructose, Glucose Aérobique biphasique, batch AFP 184 33.6 1.05 0.58 [236] 





Tableau 61 : Concentration, productivité et rendement en acide succinique obtenu à partir d’autres souches microbiennes [115, 123, 
124] 
Substrat Conditions opératoires Souche microbienne 
Acide succinique 
Réf. 
Conc. (g/l) Prod. (g/l/h) Rend. (g/g) 
Glucose Anaérobique, batch B. succiniciproducens modifiée 20 0.53 0.49 [238] 
Anaérobique, batch C. glutamicum modifiée 146 3.17 0.92 [239] 
Aérobique S. cerevisiae SUC-297 43 0.45 - [240] 
Aérobique Y. lipolytica Y-3314 45.5 0.27 0.36 [241] 
Aérobique, fed-batch C. glutamicum 23 3.83 0.19 [242] 
Aérobique, batch S. cerevisiae AH22ura3 modifiée 3.62 0.022 0.072 [243] 
 
Tableau 62 : Concentration, productivité et rendement en acide succinique obtenu à partir de différentes souches de M. 
Succiniciproducens [115, 123, 124] 
Substrat Conditions opératoires Variante de souche 
Acide succinique 
Réf. 
Conc. (g/l) Prod. (g/l/h) Rend. (g/g) 
Glucose 
Anaérobie, fed-batch MBEL 55E 52.4 1.8 0.76 [244] 
Anaérobique, batch MBEL 55E 14 1.87 0.70 [245] 
Anaérobique, batch MBEL 55E 10.5 1.75 0.59 [246] 
Anaérobique, continu MBEL 55E 8.2 3.19 0.55 [126] 
Anaérobique, fed-batch MBEL 55E 13.4 - 0.97 [244] 
Batch MBEL 55E 14 1.87 0.7 [245] 
Lactosérum Batch MBEL 55E 13.5 1.22 0.72 [247] 
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ANNEXE I – LISTE INITIALE DES PRODUITS CHIMIQUES SOUMIS À 
LA MÉTHODOLOGIE DE SÉLECTION 
 
C2 : 
- Acide éthanoïque (C2H4O2), 
- Éthanol (C2H6O), 
- Éthylène (C2H6), 
- Éthylène Glycol (C2H6O2). 
C3 : 
- Acétone (C3H6O), 
- Acide acrylique (C3H4O2), 
- Glycérol (C3H8O3), 
- Acide 3-hydroxypropanoïque (C3H6O3), 
- Isopropanol (C3H8O), 
- Acide lactique (C3H6O3), 
- Acide malonique (C3H4O4), 
- 1.3-propanediol (C3H8O2), 
- Sérine (C3H7NO3). 
C4 : 
- 3-hydroxybutyrolactone (C4H6O2), 
- Acétoïne (C4H8O2), 
- Acide aspartique (C4H7NO4), 
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- 1.4-butanediol (C4H10O2), 
- Butadiène (C4H6), 
- n-butanol (C4H10O), 
- Éthyl acétate (C4H8O2), 
- Acide fumarique (C4H4O4), 
- Isobutanol (C4H10O), 
- Isobutène (C4H8), 
- Anhydride maléïque (C4H2O3), 
- Acide malique (C4H6O5), 
- Acide méthacrylique (C4H6O2), 
- Acide succinique (C4H6O4), 
- Thréonine (C4H9NO3). 
C5 : 
- Furfural (C5H4O2), 
- Acide glutamique (C5H9NO4), 
- Acide glutamique (C5H9NO4), 
- Isoprène (C5H8), 
- Acide itaconique (C5H6O), 
- Acide lévulinique (C5H8O3), 
- Méthacrylate de méthyle (C5H8O2), 
- Acide xylonique (C5H10O6), 




- Acide citrique (C6H8O7), 
- Acide adipique (C6H10O4), 
- Benzène (C6H6), 
- Caprolactame (C6H11NO) 
- Acide 2.5-furanedicarboxylique (C6H4O5), 
- Acide gluconique (C6H12O7), 
- Acide glucarique (C6H10O8), 
- 5-hydroxyméthylefurfural (C6H6O3), 
- Phénol (C6H5OH), 
- Lysine (C6H14N2O2), 
- Sorbitol (C6H14O6). 
C7 : 
- Toluène (C7H8). 
C8 : 
- Acide téréphtalique (C8H6O4), 
- Styrène (C8H8), 
- Vanilline (C8H8O3), 




ANNEXE J – RÉACTIONS SIMULÉES DANS ASPEN PLUS 
 
Préhydrolise 
Tableau 63 : Réactions se déroulant au cours de l'hydrolyse enzymatique [171] 
Réactions Rendements 
Cellulose + H2O → Glucose 0.6 (Cellulose) 
Xylane + H2O → Xylose 0.7 (Xylane) 
Acétate → Acide acétique 0.28 
Galactane → Galactose (Oligomère) 0.3 
Cellulose → Glucose (Oligomère) 0.05 
Xylane → Xylose (Oligomère) 0.05 
 
Production de butanol par voie biobasée 
Tableau 64 : Réactions se déroulant au cours de la fermentation ABE [79] 
Réactions Rendements 
Glucose + H2O → Acétone + 3 CO2 + 4H2 0.343 (Glucose) 
Glucose → Butanol + 2 CO2 + H2O 0.524 (Glucose) 
Glucose → 2 Éthanol + 2 CO2 0.011 (Glucose) 
Glucose + 4 H2O → Acide acétique + 4 CO2 + 8 H2 0.009 (Glucose) 
Xylose → Acétone + 2 CO2 + 2 H2 0.343 (Xylose) 
Xylose → 5 Éthanol + 5 CO2 0.011 (Xylose) 
Xylose + H2O → 2 Acide acétique + 1 CO2 + 2 H2 0.009 (Xylose) 
 
Tableau 65 : Facteurs de séparation utilisés pour simuler la centrifugation post-fermentation ABE 
(Courant « ABE2 », Composants dissouts uniquement) 







La valeur des courants non-mentionnés est de 0. 
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Tableau 66 : Facteurs de séparation utilisés pour simuler l’étape de décantation antérieure à la 
distillation de l’éthanol (Courant « BOT1BIS » (Entrant dans la colonne), Composants dissouts 
uniquement) 






Acide butyrique 0.43 
 
La valeur des courants non-mentionnés signifie que le champ a été laissé vide. 
 
Production de butanol par voie pétrochimique 
Tableau 67 : Réactions se déroulant au cours de l’oxosynthèse [173] 
Réactions Rendements 
Propylène + H2 + CO → n-butyrolactone 0.778013 (Propylène) 
Propylène + H2 + CO → isobutyrolactone 0.217268 (Propylène) 
n-butyrolactone + H2 → n-butanol 0.0895753 (n-butyrolactone) 
iso-butyrolactone + H2 → n-butanol 0.189103 (iso-butyrolactone) 
CO + 2 H2 → Méthanol 0.0895753 (CO) 
 
Tableau 68 : Réactions se déroulant au cours de l’hydrogénation 
Réactions Rendements 
n-butyrolactone + H2 → n-butanol 1 (n-butyrolactone) 






Production d’AS par voie biobasée 
Tableau 69 : Réactions se déroulant au cours de la production d’AS par fermentation [171] 
Réactions Rendements 
7 Glucose + 6 CO2 → 12 Acide Succinique + 3 H2O 0.75 (Glucose) 
7 Xylose + 5 CO2 → 10 Acide Succinique + 5 H2O 0.43 (Xylose) 
 
Tableau 70 : Facteurs de séparation utilisés pour simuler la centrifugation post-fermentation 
[171] (Courant « 190 », Composants dissouts uniquement) 




Acide Succinique 1 
 
La valeur des courants non-mentionnés signifie que le champ a été laissé vide. 
 
Production d’AS par voie pétrochimique 
Tableau 71 : Réactions se déroulant au cours de l’hydrogénation [138] 
Réactions Rendements 
Anhydride maléique + H2 → Anhydride succinique 0.996 (Anhydride maléique) 
Anhydride succinique + H2 → ɤ-butyrolactone + H2O 0.016 (Anhydride succinique) 
 
Tableau 72 : Réactions se déroulant au cours de l’hydratation 
Réactions Rendements 





ANNEXE K – DÉTAILS DES CALCULS ÉCONOMIQUES 
 
Le calcul du CAPEX a été effectué en se basant sur le coût des équipements extrapolés à l’aide 
des critères disponibles dans le Tableau 73.  
 
Tableau 73 : Répartition des différents types de coûts dans le CAPEX [169] 
 
Part dans le 
CAPEX 
Achat des équipements 21% 
Installation des équipements 7% 
Installation des équipements d'instrumentation et 
de contrôle 
5% 
Installation des conduites 8% 
Installation des systèmes électriques 4% 
Bätiments (incluant les services) 7% 
Amélioration du chantier 3% 
Installations de services 14% 
Terrain 1% 
Ingénierie et supervision 9% 
Dépenses de construction 8% 
Dépenses légales 1% 




Le taux d’inflation considéré pour l’augmentation de l’OPEX et du prix de vente des produits est 
de 1.67%, qui correspond au taux d’inflation moyen au Canada pour la période 2005-2015 [248]. 
De plus, tous les prix ont été indexés à l’année 2015, pour laquelle l’indice est de 556.8 [249]. 
L’adaptation des équipements en fonction des indices et de leurs capacités est effectuée selon la 
formule (Dans le cas du prix d’un équipement de capacité A à l’année 1 obtenu à partir du prix 
d’un équipement de capacité B à l’année 2) : 












Le taux de rentabilité interne (TRI) pour chaque projet (en considérant une durée de vie du projet 
de 20 ans) a été calculé à l’aide de Microsoft Excel, dont l’outil de calcul IRR est basé sur la 
formule : 





− 𝐼  
 
Avec :  
- FTp : montant du p-ième flux de trésorerie, 
- I : Investissement (correspondant au CAPEX dans le cas présent). 
 
Le montant du p-ième flux de trésorerie correspond au revenu net de la raffinerie et vaut : 
 
𝐹𝑇𝑝 = 𝑉𝑒𝑛𝑡𝑒𝑠 − 𝑂𝑃𝐸𝑋 − 𝐷é𝑝𝑟é𝑐𝑖𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛 − 𝐼𝑚𝑝ô𝑡𝑠 
 
Avec :  
- Ventes = revenus liés à la vente de produits indexés à l’inflation, 
- OPEX = coûts opératoires indexés à l’inflation, 
- Dépréciation =  Montant de l’investissement (CAPEX) divisé par la durée de vie du projet 
(20 ans); non-indexé à l’inflation 
- Impôts  = 30% du montant des Bénéfices avant intérêts et impôts (EBIT) (= Ventes – 
OPEX – Dépréciation); vaut 0$ si l’EBIT est négatif
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Débit documentation (kg/h) Réf. Débit simulation (kg/h) Prix (CA$) 
HYDROLYSE 
Mélangeur 2 490 1997 386,5 55 300 [250] 60 500 3 790 $ 
Réacteur d'hydrolyse 647 000 $ 1998 389,5 83 300 [250] 1 480 82 500 $ 
Séparateur 
(Waste & Enzymes) 
2 070 000 $ 2000 394,1 50 300 [250] 246 000 7 570 000 $ 
FERMENTATION 
Réacteur ABE 647 000 $ 1998 389,5 83 300 [250] 1 483 82 500 $ 
Séparateur 
(Waste & M-O) 
2 066 000 $ 2000 394,1 50 300 [250] 126 000 5 050 000 $ 
SÉPARATION 
Évaporateur 715 000 $ 1996 381,7 22 300 [250] 64 100 1 970 000 $ 
Colonne à distiller n°1 460 000 $ 2015 556.8 n/a [251] n/a 460 000 $ 
Décanteur 2 070 000 $ 2000 394,1 50 300 [250] 60 900 3 280 000 $ 
Colonne à distiller n°2 212 000 $ 2015 556.8 n/a [251] n/a 212 000 $ 
Colonne à distiller n°3 401 000 $ 2015 556.8 n/a [251] n/a 401 000 $ 




1 310 000 $ 1998 389,5 n/a [251] n/a 1 880 000 $ 
TOTAL ÉQUIPEMENTS 21 000 000 $ 







Éléments Quantités Réf. Prix unitaire (CA$) Réf. Prix total (CA$) 
Salaires 40 employés [169] 952.11$/semaine/employé (2015) [252] 1 900 000 $ 
Maintenance 2% du CAPEX considéré [24] 2 040 000 $ 
Matière première (Bois) 300 tonnes/ jour n/a 120 $/tonne (Hypothèse personnelle) n/a 12 600 000 $ 
Enzymes 6 tonnes/ jour [171] 121.59 $/tonne [171] 255 000 $ 
Micro-organismes 0.0216 kg/jour [171] 25 $/ tonne [171] 189 $ 





Production du butanol pétrochimique 

















Réacteur 647 329 $ 1998 389.5 83 333 [250] 23 700 436 000 $ 
HYDROGÉNATION 
Réacteur 647 329 $ 1998 389.5 83 333 [250] 23 700 436 000 $ 
SÉPARATION 
Séparateur flash 2 066 400 $ 2000 394.1 50 299 [250] 1 210 311 000 $ 
Colonne de distillation 
(Méthanol) 
201 868 $ 1998 389.5 n/a [251] n/a 289 000 $ 
Colonne de distillation (Butanol) 618 280 $ 1998 389.5 n/a [251] n/a 884 000 $ 
ÉCHANGEURS DE CHALEUR 
Ensemble des échangeurs de 
chaleur 
1 312 000 $ 1998 389.5 n/a [251] n/a 1 880 000 $ 
TOTAL ÉQUIPEMENTS 4 230 000 $ 





Éléments Quantités Réf. Prix unitaire (CA$) Réf. Prix total (CA$) 
Salaires 75 employés [169] 952.11 $/semaine/employé (2015) [252] 3 570 000  $ 
Maintenance 2% du CAPEX considéré [24] 411 000  $ 
Propylène 316.51 tonnes/jour n/a 1 021.46 $/tonne (Q1 2016) [253] 113 000 000 $ 
Hydrogène 18.146 tonnes/jour n/a 1 180.80 $/tonne [254] 7 499 000 $ 
Syngaz 267.00 tonnes/jour n/a 174.77 $/tonne [255] 16 300 000 $ 
Nickel 17 529 kg/jour n/a 13.12 $/kg (4 septembre 2016) [256] 80 500 000 $ 
Chromite de cuivre 5.45 kg/jour n/a 131.20 $/kg (15 septembre 2016) [257] 250 000 $ 





Production d’acide succinique biobasé 

















Mélangeur 2 492.8 1997 386,5 55 308 [250] 60 500 3 790 $ 
Réacteur d'hydrolyse 647 329 $ 1998 389,5 83 333.33 [250] 4 290 156 000 $ 
Séparateur 
(Waste & Enzymes) 
2 066 400 $ 2000 394,1 50 299 
[250] 




647 329 $ 1998 389,5 83 333.33 
[250] 
4 290 156 000 $ 
Séparateur 
(Waste & M-O) 
2 066 400 $ 2000 394,1 50 299 [250] 434 000 10 600 000 $ 
SÉPARATION 
Évaporateur 714 509 $ 1996 381,7 22 278 [250] 89 800 2 410 000 $ 
Cristallisoir 588 523 $ 2012 584.6 585 [171] 6 260 3 510 000 $ 
Sécheur 22 415 $ 2012 584.6 585 [171] 4 850 104 000 $ 
ÉCHANGEURS DE CHALEUR 
Ensemble des échangeurs 
de chaleur 
332 150 $ 1998 389,5 n/a [251] n/a 475 000 $ 
TOTAL ÉQUIPEMENTS 25 100 00 $ 






Éléments Quantités Réf. Prix unitaire (CA$) Réf. Prix total (CA$) 
Salaires 50 employés [169] 952.11$/semaine/employé (2015) [252] 2 380 000 $ 
Maintenance 2% du CAPEX considéré [24] 2 440 000 $ 
Matière première (Bois) 300 tonnes/ jour n/a 120 $/tonne (Hypothèse personnelle) n/a 12 600 000 $ 
Enzymes 6 tonnes/ jour [171] 121.59 $/tonne [171] 255 000 $ 
Micro-organismes 0.0216 kg/jour [171] 25 $/tonne [171] 189 $ 
Soude 5.91 tonnes/jour [171] 76.65 $/tonne [171] 159 000 $ 





Production d’acide succinique pétrochimique 
















Compresseur H2 364 998 $ 2000 394.1 90 040 [250] 2 110 51 600 $ 
Réacteur 647 329 $ 1998 389.5 83 333.33 [250] 294 156 000 $ 
PURIFICATION PRÉ-HYDRATATION 
Séparateur (Nickel) 2 066 400 $ 2000 394.1 50 299 [250] 5 740 793 000 $ 
Valve de dépressurisation 104 $ 2014 576.1 n/a [258] n/a 101 $ 
Condenseur 714 509 $ 1996 381.7 22 278 $ [250] 5 740 462 000 $ 
Colonne de distillation (Acétone) 288 323 $ 2015 556.8 n/a [251] n/a 288 000 $ 
HYDRATATION 
Réacteur 647 329 $ 1998 389.5 83 333.33 [250] 294 156 000 $ 
PURIFICATION ACIDE SUCCINIQUE 
Cristallisoir 588 523 $ 2012 584.6 585 [171] 4 310 1 860 000 $ 
Sécheur 22 415 $ 2012 584.6 585 [171] 4 300 70 700 $ 
ÉCHANGEURS DE CHALEUR 
Ensemble des échangeurs de 
chaleur 
88 826 $ 1998 389.5 n/a [251] n/a 127 000 $ 
TOTAL ÉQUIPEMENTS 3 960 000 $ 





Éléments Quantités Réf. Prix unitaire (CA$) Réf. Prix total (CA$) 
Salaires 50 employés [169] 952.11 $/semaine/employé (2015) [252] 2 380 00  $ 
Maintenance 2% du CAPEX considéré [24] 385 000  $ 
Anhydride maléique 87 tonnes/jour n/a 1 999.32 $/tonne (Q1 2016) [259] 60 900 000 $ 
Hydrogène 50.72 tonnes/jour n/a 1 180.80 $/tonne [254] 21 000 000 $ 
Nickel 172.8 kg/jour n/a 13.12 $/kg (4 septembre 2016) [256] 793 000 $ 
Consommation d’électricité 
60 682 104 kWh n/a 
0.049 $/kWh (210 000 premiers kWh) 
[260] 2 220 000 $ 
0.037 $/kWh (kWh restants) 
TOTAL 87 600 000 $ 
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ANNEXE L – DÉTAILS DES CALCULS DES IMPACTS ENVIRONNEMENTAUX 
 
Données brutes 






Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ/kg) 
Désignation Simapro 
Bois 2.74  (kgeq CO2/m3) 53.9 (MJ/m3) Wood chips, softwood, from industry, u=40%, at plant/RER U 
Enzymes Négligeable n/a 
Micro-organismes Négligeable n/a 
NaOH 0.986 20.1 Sodium hydroxide, 50% in H2O, production mix, at plant/RER U 
Anhydride maléique 2.44 67.7 
Maleic anhydride from the direct oxidation of n-butane, at 
plant/RER U (avec integration du energy mix US) 
Propylène 1.34 74.8 Propylene, pipeline system, at plant/ RER U 
Hydrogène 1.41 71.4 Hydrogen, liquid, at plant/RER U 
Monoxyde de carbone 1.93 62.5 
Carbon monoxide, CO, at plant/RER U (avec integration du 
energy mix US) 
Syngaz (Composition 
supposée : 97% CO, 3% 
H2) 
1.89 63.1 n/a 
Nickel 9.97 137 Nickel, 99.5%, at plant/GLO U 





Type de transport 
Emissions GES 
(kgeq CO2/kg) 
Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ/kg) 
Désignation Simapro 
Camion (États-Unis) 0.081 1.19 Transport, lorry >32t, EURO5/RER U 
Pipeline (États-Unis) 0.015 0.247 
Transport, crude oil pipeline, onshore/RER U (avec integration 
du energy mix US) 
 
Transformation 
Type de transport 
Emissions GES 
(kgeq CO2/kg) 
Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ/kg) 
Désignation Simapro 




Calculs des émissions journalières pour le butanol pétrochimique 
 







Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Propylène 317 424 000 23 700 000 
Syngaz 267 506 000 16 900 000 
Hydrogène 18.2 25 600 1 300 000 
Nickel 17.6 175 000 2 400 000 
Cuivre 0.005 240 15 






Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Propylène (Pipeline) 202 953 15 800 
Syngaz (Pipeline) 202 804 13 300 
Hydrogène (Pipeline) 202 55 905 
Nickel (Camion) 2 510 3 560 52 300 
Cuivre (Camion) 2 070 1 13 
CATÉGORIE : ÉMISSIONS LIÉES AU PROCÉDÉ  
Sources d’émission Quantité 
Émissions GES 
(kgeqCO2) 
Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Consommation Vapeur 0 MJ 0 0 
Consommation Électricité 0 kWh 0 0 
 




Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 





Calculs des émissions journalières brutes pour le butanol biosourcé 
 







Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Bois 300 (996 m3) 2 730 53 700 
Enzymes 6 Négligeable 
Micro-organismes 0.022 Négligeable 






Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Bois (Camion) 100 2 430 35 700 
Enzymes 1 606 (Camion) 781 11 500 
Micro-organismes 1 606 (Camion) 3 41 
CATÉGORIE : ÉMISSIONS LIÉES AU PROCÉDÉ 
Sources d’émission Quantité 
Émissions GES 
(kgeqCO2) 
Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Consommation Vapeur 0 MJ 0 0 
Consommation Électricité 0 kWh 0 0 
Fermentation n/a  14 300 n/a 
 




Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 





Calculs des émissions journalières pour l’AS pétrochimique 
 







Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Anhydride maléique 87.0 212 000 5 890 000 
Hydrogène 50.7 71 500 3 620 000 
Nickel 0.173 1 720 23 700 










202 262 4 340 
Hydrogène (Pipeline) 202 153 2 530 
Nickel (Camion) 2 510 35 515 
CATÉGORIE : ÉMISSIONS LIÉES AU PROCÉDÉ  
Sources d’émission Quantité 
Émissions GES 
(kgeqCO2) 
Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Consommation Vapeur 0 MJ 0 0 
Consommation Électricité 173 000 kWh 129 000 2 130 000 
 




Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 





Calculs des émissions journalières brutes pour l’AS biosourcé 
 







Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Bois 300 (996 m3) 2 730 53 700 
Enzymes 6 Négligeable 
Micro-organismes 0.022 Négligeable 
NaOH 5.91 6 119 






Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Bois (Camion) 100 2 430 35 700 
Enzymes 1 606 (Camion) 781 1 470 
Micro-organismes 1 606 (Camion) 3 41 
NaOH (Camion) 3 010 1 440 21 200 
CATÉGORIE : ÉMISSIONS LIÉES AU PROCÉDÉ 
Sources d’émission Quantité 
Émissions GES 
(kgeqCO2) 
Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
Consommation Vapeur 0 MJ 0 0 
Consommation Électricité 0 kWh 0 0 
 




Consommation en énergie 
non-renouvelable (MJ) 
7 390 112 230 
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ANNEXE M – COURANTS DE L’USINE TMP 
 
Les courants sont issus de communications personnelles de FPInnovations publiées dans le 












1 Froid Line 1_Water heating  69.87 70.00 96.70 
2 Froid Clear filtrate from PM  58.98 83.00 7973.02 
3 Froid Demin water_reboiler  124.00 141.75 59116.28 
4 Froid Filtrate PM  58.98 65.24 3585.50 
5 Froid Water_Line 1 make up  25.00 56.27 5798.68 
6 Froid Water Line 3_make up  14.00 70.00 8382.40 
7 Froid Water PM_make up (1)  14.00 55.00 13779.75 
8 Froid Water PM_make up (2)  28.50 55.00 1762.79 
9 Froid Water PM_make up (3)  35.00 55.00 2826.54 
10 Froid Water PM_make up (4)  14.00 20.96 144.67 
11 Froid Air input_PM  4.00 34.00 3936.34 
12 Froid Water PM_make up (5)  18.00 60.00 1438.20 
13 Froid Filtrate heating Wire pit  64.46 70.54 2503.60 
14 Froid LP Steam Dryer  138.90 167.00 44813.32 
15 Froid LP Line 3  138.90 167.00 3459.20 
16 Froid MP Line 1  138.90 219.00 889.41 
17 Froid Demin water deareator  14.00 124.00 3817.91 
18 Froid Denaturing  50.00 90.00 6631.44 
19 Froid Other steam needs  138.00 167.00 11860.00 
20 Froid Water heating  4.00 55.00 13900.00 
21 Chaud Line 3_Effluent_a  90.52 30.00 12112.71 
22 Chaud Line 3_Effluent_b  99.49 30.00 4463.71 
23 Chaud Line 1_Effluent  87.99 30.00 4891.53 
24 Chaud Rejects refiners Dirty steam  131.17 126.15 8055.59 
25 Chaud Effluent  87.99 30.00 4891.53 
26 Chaud Line 3_Dirty steam  149.27 135.01 32963.06 
27 Chaud Line 1_Dirty steam  147.06 147.06 26159.78 
28 Chaud Cloudy Line 1  69.31 56.27 8369.05 
29 Chaud Filtrate Line 1  64.46 56.27 1014.67 
30 Chaud Air exhaust PM  96.50 28.45 21274.46 
31 Chaud Water recycle  55.00 23.09 1155.97 
32 Chaud Condensate return deareator  138.90 124.00 1298.71 
33 Chaud Effluent_bio  55.00 30.00 9658.55 
34 Chaud Dirty steam  163.80 163.70 13351.80 
35 Chaud Dirty condensate  163.70 30.00 4299.84 
 
